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1.1. 従来の研究 
1.1.1. マイクロチャンネル内沸騰流 
 
MEMS 技術の発展に伴い、CPU やマイクロデバイスから発せられる熱量は著しい増加を
見せ、さらにデバイスの小型化によって発熱領域の高密度化が進んでいる。このためヒー
トシンクの小型化・高性能化が要求されており、従来の空冷式および水冷式に代わる方式
の高性能なヒートシンクが必要とされている。この点において、沸騰式ヒートシンクは冷
媒が蒸発する際の潜熱により高熱量を取り除くことが可能であることから高い注目が集ま
っている。さらに沸騰式ヒートシンクには、冷媒の種類やシステムの圧力を選択すること
によって冷却面を所望の温度でほぼ一定にすることが可能であるという利点も存在する。
一方で、マイクロチャンネル内沸騰流ではマクロチャンネル内沸騰流と比較して熱伝達率
（heat transfer coefficient）が低いこと[1]や、沸騰現象には相変化を伴った複雑な現象である
ため、現在においても数多くの研究が行われている。 
上述のように、マイクロチャンネル内沸騰熱伝達率はマクロチャンネルにおける沸騰熱
伝達率と比較して低いことが明らかになっている。そのため、熱伝達率を低下させる原因
の解明および熱伝達率の向上に関連する研究が多数行われている（表 1.1）。しかし、表 1.1
を見ても分かるように、マイクロチャンネル内沸騰熱ではチャンネル断面形状、管径や管
長さ、ヒートシンクのチャンネル数などの形状的な条件の他に、冷媒の種類、質量流束（mass 
flux）や熱流束（heat flux）などのパラメーターが存在することが体系的な理解を進める妨
げとなっている。さらに、これら全てのパラメーターと関連して流動形態(flow pattern)が変
化し、それに伴って熱伝達率、乾き度（vapor quality）や圧力損失も変化することが知られ
ている[49–51]。また、この流動形態の変化はマイクロチャンネル内沸騰流ではしばしば観
測される不安定流（unstable flow）[52–54]を引き起こす場合があるが、この流動不安定性（flow 
instability）が熱伝達率の低下を招く一因になると考えられているため、システムの信頼性
という側面だけでなく熱伝達率を向上させるためにも流動の安定化が必要とされている。 
 
Table 1.1. Summary of studies in the literature. 
Author(s) [reference] 
(year) 
Channel geometry 
Channel cross-section [µm] 
Channel length L [mm] 
Cooling fluid 
Mass flux G [kg/m2s] 
Heat flux q” [kW/m2] 
Instability 
Lazarek and Black [2] 
(1982) 
Single circular 
d = 3100 
L = 123 and 246 mm 
R-113 
G = 125–750 
q” = 14–380 
 
Moriyama and Inoue [3] 
(1992) 
Single rectangular 
35–110 × 30 
L = 265 mm 
R-113 
G = 200–1000 
q” = 4–30 
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Wambsganss et al. [4] 
(1993) 
Single circular 
d = 2920 
R-113 
G = 50–300 
q” = 8.8–90.7 
 
Tran et al. [5] 
(1996) 
Single circular/rectangular 
d = 2460 
Dh = 2400 
R-12 
G = 44–832 
q” = 3.6–129 
 
Kew and Cornwell [6] 
(1997) 
Single circular 
d = 1390–3690 
R-141b 
G = 188–1480 
q” = 9.7–90 
 
Yan and Lin [7] 
(1998) 
Parallel circular 
28 channels: d = 2000 
R-134a 
G = 50–200 
q” = 5–20 
 
Kennedy et al. [8] 
(2000) 
Single circular 
d = 1170 and 1450 
L = 160 
Water 
G = 800–4500 
q” = 0–4000 
YES 
Bao et al. [9] 
(2000) 
Single circular 
d = 1950 
R-12, HCFC 123 
G = 50–1800 
q” = 5–200 
 
Lee and Lee [10] 
(2001) 
Single rectangular 
20 mm × 400– 2000 
R-113 
G = 50–200 
q” = 3–15 
 
Kandlikar et al. [11] 
(2001) 
Parallel rectangular 
Dh = 1000 
Water 
G = 28–48 
q” = 1–150 
 
Warrier et al. [12] 
(2002) 
Parallel rectangular 
5 channels: Dh = 750 
FC-84 
G = 557–1600 
q” = 0–59.9 
 
Hetsroni et al. [13] 
(2002) 
Parallel triangular 
21 channels: Dh = 158 
Vertrel XF 
G = 148–290 
q” = 300–500 
YES 
Qu and Mudawar [14] 
(2002) 
Parallel rectangular 
21 channels: Dh = 698 
Water 
G = 135–402 
q” = 1–1750 
 
Yu et al. [15] 
(2002) 
Single circular 
d = 2980 
Water 
G = 50–200 
q” = 50–200 
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Zhang et al. [16] 
(2002) 
Single/parallel rectangular 
1–40 channels: Dh = 60 
Water 
G = 590 
q” = 2.2 × 104 
 
Qu and Mudawar [17] 
(2003) 
Parallel rectangular 
21 channels: Dh = 349 
Water 
G = 135–402 
q” = 10–1300 
 
Wu and Cheng [18] 
(2004) 
Parallel trapezoidal 
8 channels: Dh = 186 
Water 
G = 112–146 
q” = 135–226 
YES 
Steinke and Kandlikar 
[19] 
(2004) 
Parallel rectangular 
6 channels: Dh = 207 
Water 
G = 157–1782 
q” = 5–930 
YES 
Xu et al. [20] 
(2005) 
Parallel rectangular 
21 channels: Dh = 436.4 
L = 50 mm 
Water, Methanol 
G = 20–1200 
q” = 180–590 
YES 
Hetsroni et al. [21] 
(2005) 
Parallel triangular 
21 channels: Dh = 158 
L = 15 mm 
Water 
G = 95–340 
q” = 80–330 
YES 
Chen and Garimella [22] 
(2006) 
Parallel rectangular 
24 channels: Dh = 390 
FC-77 
G = 250–440 
q” = 20–800 
 
Yen et al. [23] 
(2006) 
Single circular/rectangular 
Dh = 210, 214 
R123 
G = 100–800 
q” = 0–50 
YES 
Huh and Kim [24] 
(2007) 
Single rectangular 
Dh = 100 
L = 40 mm 
Water 
G = 90–267 
q” = 200–500 
 
Revellin and Thome [25] 
(2007) 
Single circular 
d = 500, 800 
L = 110 mm 
R134a 
G = 200–2000 
q” = 3.2–422.1 
 
Sobierska et al. [26] 
(2007) 
Single rectangular 
(vertical channel) 
Dh = 480 
Water 
G = 200, 700, 1500 
q” = 30–200 
 
Huh et al. [27] 
(2007) 
Single rectangular 
Dh = 103.5 
L = 40 mm 
Water 
G = 170–360 
q” = 200–530 
YES 
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Wang and Cheng [28] 
(2008) 
Single trapezoidal 
Dh = 155 
L = 40 mm 
Water 
G = 70–420 
q” = 370–780 
YES 
Wang et al. [29] 
(2008) 
Parallel trapezoidal 
8 channels: Dh = 186 
L = 30 mm 
Water 
G = 91.4–585 
q” = 184.2–497.8 
YES 
Consolini and Thome [30] 
(2009) 
Single circular 
d = 510, 790 
R134a, R326fa, R245fa 
G = 300–2000 
q” = 0–200 
 
Pamitran et al. [31] 
(2010) 
Single circular 
d = 500, 1500, 3000 
R22, R134a, R410A, 
R290, R744 
G = 50–600 
q” = 5–40 
 
Lee et al. [32] 
(2010) 
Parallel rectangular/expanding 
Dh = 353.1 
Water 
G = 25–114 
q” = 60–380 
YES 
Phan et al. [33] 
(2011) 
Single rectangular 
Dh = 960 
L = 180 mm 
Water 
G = 100, 120 
q” = 30–80 
 
Han and Shikazono [34] 
(2011) 
Single circular 
d = 497 
L = 100 mm 
Water 
G = 169, 254 
q” = 72–584 
YES 
Wang et al. [35] 
(2011) 
Single rectangular 
Dh = 727 (aspect ratio = 10) 
L = 80 mm 
FC-72 
G = 8.75–175 
q” = 0–15.03 
YES 
Bogojevic et al. [36] 
(2011) 
Parallel rectangular 
40 channels: Dh = 193.6 
L = 15 mm 
Water 
G = 173 
q” = 400, 570 
YES 
Chen and Garimella [37] 
(2011) 
Parallel rectangular 
60 channels: Dh = 159.1 
FC-77 
G = 253.7–1015 
q” = 305–623 
YES 
Galvis and Culham [38] 
(2012) 
 
Single rectangular 
Dh = 217, 419 
L = 21.9 mm  
 
Water 
G = 350, 700, 1000, 1300 
q” = 200–4000 
 
YES 
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Karayiannis et al. [39] 
(2012) 
Single circular 
d = 1100 
R134a 
G = 128–550 
q” = 5–102.4 
 
Megahed [40] 
(2012) 
Parallel rectangular 
45 channels: Dh = 247.9 
L = 16 mm 
FC-72 
G = 341–531 
q” = 55.5–154.2 
 
Lagus and Kulacki [41] 
(2012) 
Parallel rectangular 
13 channels: Dh = 451 
L = 10 mm 
Water 
G = 221–466 
q” = 250–1780 
 
Fan and Hassan [42] 
(2012) 
Single circular 
d = 889 
L = 150 mm 
FC-72 
G = 700–3000 
q” = 60–270 
YES 
Hamayun Maqbool et al. 
[43] 
(2013) 
Single circular 
(vertical channel) 
d = 1700 
L = 245 mm 
Propane 
G = 100–500 
q” = 5–280 
 
Szcukiewicz et al. [44] 
(2013) 
Parallel rectangular 
67 channels: Dh = 100 
 
R245fa, R236fa, 
R1234ze(E) 
G = 0–2100 
q” = 0–480 
 
Saisorn et al. [45] 
(2013) 
Single circular 
(Horizontal and vertical) 
d = 1750 
L = 600 mm 
R134a 
G = 200–1000 
q” = 1–80 
 
Yang et al. [46] 
(2013) 
Parallel rectangular 
4 channels: Dh = 222.2 
L = 10 mm 
Water 
G = 150–1400 
q” = 600–5520 
YES 
Bogojevic et al. [47] 
(2013) 
Parallel rectangular 
40 channels: Dh = 194 
 
Water 
G = 71–204 
q” = 138–537 
YES 
Fan and Hassan [48] 
(2013) 
Single circular 
d = 889 
L = 150 mm 
FC-72 
G = 160–870 
q” = 6–170 
YES 
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1.1.2. 沸騰流の不安定性 
 1.1.1.節で述べた通り、マイクロチャンネル内沸騰流では頻繁に不安定流が観測されてい
る。ここで、不安定性は、静的（static）および動的（dynamic）不安定性に分類することが
でき、さらに静的不安定性は Ledinegg instability と Flow pattern transition instability に、動的
不安定性は Density wave oscillations、Pressure drop oscillations、Thermal oscillations、ならびに
Parallel channel instability に分類される（表 1.2）が、これらの不安定性はシステムの信頼性
の低下[55]をもたらすだけではなく限界熱流束（Critical Heat Flux, CHF）の低下[56–58]をも
もたらす。さらに、多くの場合において複数の不安定性が同時、もしくは代わる代わる出
現することが問題を複雑にしている。 
不安定性を抑制させる手法として、synthetic jet を用いる方法[59]、seed bubble を用いて流
動形態を変える方法[34, 60, 61]、inlet restrictor を用いる方法[42, 48, 62, 63]、artificial nucleation 
cavity を用いる方法[62, 64–66]、チャンネルを拡大させる方法[32, 66, 67]、reentrant cavity を
用いる方法[68–70]、などが挙げられる。とりわけ、inlet restrictor（著者によっては inlet orifice
とも）は不安定性抑制手法として最も広く利用されている手法であるが、流動が安定する
一方で圧力損失が増加するというデメリットが存在する。そこで Fan and Hassan [42]は、実 
 
Table 1.2. Summary of different types of flow instabilities [42]. 
Classification Type Mechanism Characteristics 
Static 
instabilities 
Ledinegg instability 
Internal characteristics steeper 
than external characteristics in 
a negative slope region. 
Flow undergoes sudden, large 
amplitude excursion to a new 
stable operating condition. 
Flow pattern 
transition instability 
Bubbly flow has less void but 
higher pressure drop than 
annular flow. 
Cyclic flow pattern transition 
and flow rate variations. 
Dynamic 
instabilities 
Density wave 
oscillations 
Delay and feedback effects in 
relationship between flow rate, 
density, and pressure drop. 
Frequencies related to transit 
time as a continuity wave. 
Pressure drop 
oscillations 
Dynamic interaction between 
channel and compressible 
volume. 
Very low frequency periodic 
process. 
Thermal 
oscillations 
Interaction of variable heat 
transfer coefficient with flow 
dynamics. 
High magnitude temperature 
oscillations in the solid due to 
transitions between different 
boiling regimes. 
Parallel channel 
instability 
Interaction among parallel 
channels. 
Various modes of flow 
redistribution. 
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Fig. 1.1. The comparison of inlet pressure at the onset of flow instability in microtubes with 
and without orifices [42]. 
 
験的な手法によって不安定性を抑制するために必要な inlet restriction を求めた。彼らは実
験によって、入口オリフィスがない場合において変動する入口圧力の最大値をオリフィス
がある（図 1.1 の場合、20%）状態で上回ることによって不安定性を解消可能であることを
実験的に示した。また、Kandlikar [64]は artificial nucleation cavity と inlet restrictor を組み合
わせることによって流動が最も安定するとしている。 
 ここまでに述べた不安定性に関連する研究を表 1.3 に纏める。また、図 1.2～1.4 には表
1.1 に纏めたマイクロ/ミニチャンネル内沸騰流に関する研究の質量流束と熱流束の実験条
件をそれぞれ単チャンネル、複チャンネル、単・複チャンネルの場合に分けて纏めてある。
これら 47 実験は年代ごとに代表的な実験を纏めていることから、一般的に広く採用される
実験条件の傾向を知ることができる。また、表 1.1 の中にも不安定流動が観察された実験が
20含まれているが、それらの実験の中でも、例えば mass flux の変化によって安定・不安定
流動の両方が観察されている。そのため、図 1.4 は安定/不安定を区別することなく、実験
条件としてどの領域が採用される傾向にあるかを明らかにすることを目的としている。翻
って図 1.5 では、表 1.1 において不安定性が出現した 20 の実験条件に加えてさらに 27 件の
（不安定性が観察された）実験をまとめている（表 1.3 も同様）。これは、先述の通り不安
定流動が観察された実験においても実験条件によっては安定流も観察されているため、新
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たに 27 件の実験条件を追加することにより、不安定性が出現する条件がより鮮明に現われ
ると考えられるためである。また、表 1.3 および図 1.5 において追加した実験条件の中には
通常採用されない条件、すなわちMass flux が 100 kg/m2 s以下、heat flux が 800 kW/m2以上
となるような条件での実験も行われている（例えば[82]）。これは MEB (Microbubble Emission 
Boiling)という現象を利用した特殊な例であり、通常の沸騰流で同条件の実験を行うと流路
壁面がバーンアウトを起こし非常に危険であることから一般的に用いられる条件ではない。
しかし、同実験においても heat flux が低い条件においては通常のサブクール沸騰が起こっ
ていることから図中に含めた。ここで、図 1.4 と図 1.5 を比較すると大部分が同様の領域で
行われていることが分かる。また、図 1.6 は不安定性について出口乾き度（xex）と質量流束
で纏めた図[86]であるが、この図からも不安定性が頻繁に出現することが分かる。従って、
不安定性の抑制は非常に重要な課題であり、さらにポンプ駆動力に制限があるマイクロデ
バイスにおいては圧力損失を極力増加させない手法の開発が必要となる。 
12 
 
Table 1.3. Summary of studies regarding flow instability in the literature. 
Author(s) [reference] 
(year) 
Channel geometry 
Channel cross-section [µm] 
Channel length L [mm] 
Cooling fluid 
G [kg/m2s] 
q” [kW/m2] 
Type of instability 
Inlet orifice 
(% open 
area) 
Remarks 
Kennedy et al. [8] 
(2000) 
Single circular 
d = 1170 and 1450 
L = 160 
Water 
G = 800–4500 
q” = 0–4000 
 Ledinegg 
instability 
100% 
 Conditions leading to the onset of 
flow instability were of interest. 
 Slope of the velocity–pressure drop 
curve became negative when the 
instability occurred. 
Hetsroni et al. [13] 
(2002) 
Parallel triangular 
21 channels: Dh = 158 
Vertrel XF 
G = 148–290 
q” = 300–500 
 100% 
 The growth and collapse of the vapor 
fraction caused instability, which 
leads fluctuations in pressure drop 
and temperature and decrease in the 
heat transfer coefficient. 
Jones and Judd [57] 
(2003) 
Single rectangular 
1000–5000 
L = 300 
Water  Flow reversal 100% 
 Flow reversal was observed. They 
insist flow reversal was triggered by 
the onset of CHF. 
Qu and Mudawar [71] 
(2003) 
Parallel rectangular 
21 channels: Dh = 348.9 
L = 44.8 mm 
Water 
 Severe pressure 
drop oscillation 
(1–5 sec time 
interval) 
 Parallel channel 
N/A 
 Severe pressure drop oscillation and 
mild parallel channel instability was 
observed. 
 Severe pressure drop oscillation can 
trigger pre-mature CHF. 
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Mukherjee and 
Mudawar [72] 
(2003) 
Single rectangle 
51–21460 × 21300 
L = 21.3 mm 
Water, FC-72 
 Fluctuations of 
the inlet 
temperature 
(20–70 sec time 
interval) 
100% 
 Bubble departure diameter was 
different by different liquid. FC-72 
bubbles were one to two orders of 
magnitude smaller than water 
bubbles. 
Wu and Cheng [73] 
(2003) 
Parallel trapezoidal 
8 channels: Dh = 158.8 
15 channels: Dh = 82.8 
Water 
 Long period and 
large amplitude 
instability 
 Short period and 
small amplitude 
instability (31–
141 sec time 
interval) 
100% 
 Two-phase and single-phase flow 
appeared alternatively. It led 
large-amplitude/long period 
fluctuations with time in temperature, 
pressures, and mass flux. 
 Fluctuations of 
temperature and pressure: in phase 
pressure and mass flux: out of phase 
Hetsroni et al. [74] 
(2003) 
Parallel triangular 
21 channels: Dh = 129 
26 channels: Dh = 103 
17 channels: Dh = 161 
Air–water, steam–
water 
 Flow reversal 
 Periodical 
dryout 
 Significant 
pressure drop 
fluctuations 
(few sec time 
interval) 
100% 
 Large fluctuations in pressure and 
temperature. 
 Periodical dryout was observed for 
high heat flux 
 
14 
 
Brutin [75] 
(2003) 
Single rectangular 
Dh = 889 
n-Pentane 
 Low amplitude 
pressure 
oscillation 
 High amplitude 
pressure 
oscillation 
100% 
 Low amplitude pressure oscillation: 
0.5–5 kPa/m of fluctuation and no 
chanracteristic frequency 
 High amplitude pressure oscillation: 
20–100 kPa/m of fluctuation and 3.6–
6.6 Hz frequency. 
Wu and Cheng [18] 
(2004) 
Parallel trapezoidal 
8 channels: Dh = 186 
Water 
G = 112–146 
q” = 135–226 
 Three types of 
instability 
regarding flow 
pattern 
100% 
 Liquid/two-phase alternating flow at 
low heat flux and high mass flux 
 Continuous two-phase flow at 
medium heat and mass fluxes 
 Liquid/two-phase/vapor alternating 
flow at high heat flux and low mass 
flux 
Steinke and Kandlikar 
[19] 
(2004) 
Parallel rectangular 
6 channels: Dh = 207 
Water 
G = 157–1782 
q” = 5–930 
 Flow reversal 100% 
 Authors insist the rapid evaporation 
and growth of a vapor bubble 
following nucleation causes major 
flow excursions. 
Kandlikar and 
Balasubramanian [76] 
(2004) 
Parallel rectangular 
6 channels: Dh = 333 
L = 63.5 mm 
Water 
 Flow reversal 
 Pressure drop 
fluctuation 
100% 
 Dominant frequency of the pressure 
drop fluctuation increased with an 
increase in the surface temperature. 
 Slug flow was observed to be 
dominant for high surface 
temperatures. 
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Xu et al. [20] 
(2005) 
Parallel rectangular 
21 channels: Dh = 436.4 
L = 50 mm 
Water, Methanol 
G = 20–1200 
q” = 180–590 
 Ledinegg 
instability 
 Thermal 
oscillations 
100% 
 Three types of dynamic instabilities 
were observed: large amplitude/long 
period oscillation, small 
amplitude/short period oscillation, 
and small amplitude/short period 
oscillation. 
Hetsroni et al. [21] 
(2005) 
Parallel triangular 
21 channels: Dh = 158 
L = 15 mm 
Water 
G = 95–340 
q” = 80–330 
 Pressure 
fluctuation 
(>78 sec time 
interval) 
100% 
 Behavoir of long vapor bubbles 
observed at low Re is not similar to 
annular flow with intermittent slugs. 
 Pressure fluctuations with alternative 
single-phase/two-phase flow were 
observed. 
 Amplitudes of pressure drop 
increased with increasing vapor 
quality. 
 Pressure oscillation increased with 
increasing heat flux and the time of 
dryout. 
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Kandlikar et al. [62] 
(2005) 
Parallel rectangular 
6 channels: Dh = 333 
L = 63.5 mm 
Water  Flow reversal 
100% 
51% 
4% 
 Stabilization effect of the inlet 
restrictor was investigated. 
 5–30 µm artificial cavities were also 
installed. The cavities have both 
stabilization effect and heat transfer 
enhancement effect. 
Kandlikar and 
Balasubramanian [77] 
(2005) 
Parallel rectangular 
6 channels: Dh = 333 
L = 63.5 mm 
Water  Flow reversal 100% 
 Horizontal and vertical (upward and 
downward) flows were investigated. 
 Flow reversal became more 
pronounced in the vertical downward 
flow. 
 Flow reversal led flow 
maldistribution and heat transfer 
degradation. 
Yen et al. [23] 
(2006) 
Single circular/rectangular 
Dh = 210, 214 
R123 
G = 100–800 
q” = 0–50 
 Flow reversal 
 Large pressure 
fluctuations 
100% 
 Effects of channel geometry (circular 
and square) were investigated. 
 Semi-periodic variations in the flow 
patterns were observed. 
Kenning [78] 
(2006) 
Single circular 
d = 480, 800 
Water  100% 
 Single vapor bubble was triggered to 
grow in uniformly superheated water. 
 Growth of a bubble created a pressure 
pulse. 
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Huh et al. [27] 
(2007) 
Single rectangular 
Dh = 103.5 
L = 40 mm 
Water 
G = 170–360 
q” = 200–530 
 Periodic 
pressure drop, 
mass flux, and 
wall 
temperature 
fluctuations 
(100–200 sec 
time interval) 
100% 
 Long period and large amplitude 
fluctuations of wall temperature, 
pressure drop, and mass flux. 
 Wall temperature and mass flux 
fluctuations were out of phase. 
 Heat flux and mass flux fluctuations 
were in phase. 
 Variation in temperature and mass 
flux matched the flow pattern 
transitions between bubbly/slug flow 
and elongated slug/semi-annular 
flow. 
 Period/amplitude of the fluctuations 
was longer/larger when the heat flux 
and vapor quality increased. 
Kuo and Peles [68] 
(2007) 
Parallel rectangular 
5 channels: Dh = 223.4 
L = 100 mm 
Water 
G = 83–303 
q” = 0–6430 
 10% 
 Effects of artificial reentrant cavities 
were investigated and compared with 
plain wall. 
 Reentrant cavities promoted 
nucleation of bubbles resulted in 
significantly better reproducibility 
and uniformity of bubble generation. 
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Wang et al. [79] 
(2007) 
Single/Parallel trapezoidal 
1, 8 channels: Dh = 186 
L = 30 mm 
Water 
G = 38.6–3800 
q” = 226.9–497.8 
 Flow reversal 
 Long- (10–80 
sec) and short- 
period (2.5–9.8 
sec) oscillations 
100% 
 Oscillation periods of themperature in 
single channel (10–80 sec) were 
longer than parallel channel (2.5–9.8 
sec) at fixed Dh and heat flux. 
 Magnitude of inlet pressure 
fluctuations increased with an 
increase in heat flux. 
Kuo and Peles [69] 
(2008) 
Parallel rectangular 
5 channels: Dh = 223.4 
L = 100 mm 
Water 
G = 86–620 
q” = 0–2000 
 N/A 
 Structured surfaces formed inside 
channel wals can assist mitigating the 
rapid bubble growth instability. 
 Suppression of the rapid bubble 
growth instability led to delay and 
moderate the parallel channel 
instability and the CHF condition. 
Wang and Cheng [28] 
(2008) 
Single trapezoidal 
Dh = 155 
L = 40 mm 
Water 
G = 70–420 
q” = 370–780 
 Flow reversal 
 Temperature and 
pressure 
fluctuations 
(< 100 sec) 
N/A 
 Conditions of the occurrence of the 
instability were studied. 
 The occurrence of stable and unstable 
flow can be determined uniquely by 
the exit vapor quality. 
 Temperature and pressure oscillations 
were in phase and increased as the 
mass flux decreased. 
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Wang et al. [29] 
(2008) 
Parallel trapezoidal 
8 channels: Dh = 186 
L = 30 mm 
Water 
G = 91.4–585 
q” = 184.2–497.8 
 Flow reversal 100%, 20% 
 Experiments with three inlet/outlet 
connections. 
 Without inlet and outlet restriction, 
temperature and pressure oscillations 
occurred. 
 Inlet restrictor prevented oscillations. 
Fu et al. [80] 
(2008) 
Single circular 
(Vertical upward flow) 
d = 1931 
L = 100 mm 
 
Liquid nitrogen 
G = 0–2200 
q” = 11.5–86.1 
 Flow reversal 
 Flow pattern 
alternation 
N/A 
 Mass flux and pressure drop 
oscillations were out of phase with a 
phase angle of 180º, but wall 
temperature and inlet liquid 
temperature oscillations were in 
phase. 
 Wall/inlet temperatures and mass flux 
were out of phase. 
Kuo and Peles [70] 
(2009) 
Parallel rectangular 
5 channels: Dh = 223.4 
L = 100 mm 
Water 
G = 86–520 
q” = 0–2400 
 N/A 
 Relationship between instability and 
system pressure (50–205 kPa) was 
investigated with reentrant cavities. 
 Boiling instabilities and CHF were 
significantly delayed for high 
pressure. 
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Zhang et al. [81] 
(2009) 
Parallel rectangular 
(Experimental/Numerical/ 
Analytical) 
25 channels: Dh = 337 
40 channels: Dh = 220 
100 channels: Dh = 100 
L = 15 mm 
Water, HFE7100 
G = 15–1200 
q” = 10–90 
 Ledinegg 
instability 
 Pressure drop 
oscillation 
 Parallel channel 
instability 
100% 
 System pressure was an important 
parameter to control the static 
instability. 
 Reduction of the number of the 
parallel channels improved the 
stability. 
 The effect of heat flux, inlet 
subcooling, and Dh on the stability 
depended on the mass quality: for 
low qualities, reduced inlet 
subcooling, increased heat flux, and 
reduced Dh tended to destabilize the 
flow, and for high qualities it was 
opposite. 
Wang and Cheng [82] 
(2009) 
Single trapezoidal 
Dh = 155 
L = 15 mm 
Water 
G = 0–883.8 
q” = 0–14410 
 Flow reversal 100% 
 Subcooled flow boiling and 
microbubble emission boiling (MEB) 
were investigated. 
 Inlet subcooling: 20, 60, and 80 ºC. 
 Flow reversal led to periodical 
fluctuations of microheater 
temperature. 
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Lee et al. [32] 
(2010) 
Parallel 
rectangular/expanding 
Dh = 353.1 
Water 
G = 25–114 
q” = 60–380 
 Wall 
temperature 
fluctuations 
14% 
 The instability could occur when the 
Bond number is less than unity. 
 Inlet orifices and expanding channels 
were investigated to stabilize the 
flow. 
Schilder et al. [83] 
(2010) 
Single circular 
d = 600 
Ethanol, water 
q” = 50–85 
 Flow reversal 
 Pressure drop 
fluctuations 
 Flow pattern 
alternation 
100% 
 Alternating flow patterns were 
observed. 
 Wavy patterns on the liquid film 
moved in the both upstream and 
downstream directions. 
 Temporal dryout occurred even at 
low mean qualities due to the film 
dissipation. 
 Pressure drop fluctuates in a range of 
about ±10% due to the fas 
altenating flow patterns. 
Zhang et al. [84] 
(2010) 
Parallel rectangular 
100 channels: Dh = 100 
L = 15 mm 
Water 
 Pressure drop 
oscillations 
100% 
 Possibility of the active feedback 
control to suppress the oscillations 
was analytically shown.. 
 However it is difficult to get a 
feedback because boiling flow 
acceleration is not directly available 
from measurements. 
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Fu et al. [85] 
(2010) 
Single circular 
(Vertical upward flow) 
d = 1300–1500 
 
Liquid nitrogen 
G = 9–605.8 
q” = 1–155 
 Flow reversal 100% 
 Flow reversal was observed in a wide 
range of flow condition. 
 Flow reversal occurred due to the 
rapid growth of bubbles. 
 Occurrence of the flow reversal 
enhanced the upstream heat transfer. 
Han and Shikazono 
[34] 
(2011) 
Single circular 
d = 497 
L = 100 mm 
Water 
G = 169, 254 
q” = 72–584 
 Flow reversal 100% 
 The flow pattern was changed from 
single-phase subcooled liquid flow to 
air–liquid two-phase flow by 
injecting air. This avoided an 
explosive vaporization, which causes 
severe flow instabilities. 
 This method has disadvantage that 
the system have to install a gas–liquid 
separator. 
Wang et al. [35] 
(2011) 
Single rectangular 
Dh = 727 (aspect ratio = 10) 
L = 80 mm 
FC-72 
G = 8.75–175 
q” = 0–15.03 
 Mass flux 
oscillation 
 Liquid–vapor 
interface 
instability 
100% 
 Experiments in a high aspect ratio 
channel. 
 Heat flux and hass flux influenced the 
pressure drop fluctuation frequency. 
The increase in heat flux induced 
higher fluctuation frequency, and the 
increase in mass flux decreased the 
frequency. 
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Bogojevic et al. [36] 
(2011) 
Parallel rectangular 
40 channels: Dh = 193.6 
L = 15 mm 
Water 
G = 173 
q” = 400, 570 
 High- and 
low-amplitude 
fluctuations of 
pressure drop 
and wall 
temperature 
100% 
 Non-uniform heating with a hotspot 
was investigated. 
 Oscillations were superimposed. 
 High amplitude/low frequency 
oscillations were observed at low 
hotspot heat flux, and low 
amplitude/high frequency oscillations 
at increased heat flux. 
Chen and Garimella 
[37] 
(2011) 
Parallel rectangular 
60 channels: Dh = 159.1 
FC-77 
G = 253.7–1015 
q” = 305–623 
 Pressure drop 
oscillations 
 Bubble 
coalescence 
100% 
 Instability enhanced heat transfer 
coefficient. 
 Slug flow was formed from 
individual bubbles in smaller 
channels, and from bubble 
coalescence in larger channels [22]. 
Lu and Pan [66] 
(2011) 
Parallel rectangular 
10 diverging channels: mean 
Dh = 120 
L = 26 mm 
Water 
G = 99–297 
q” = 0–500 
 100% 
 Three types of diverging 
microchannels with artificial 
nucleation sites were investigated. 
 Diameters of the artificial nucleation 
cavities were 20–22 µm. 
 Diverging channels with artificial 
nucleation cavities had better heat 
transfer performance, but the pressure 
drop was also increased. 
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Celata et al. [86] 
(2011) 
Single circular 
d = 480 
L = 73 mm 
FC-72 
G = 50–3000 
 Periodic 
fluctuations of 
pressure and 
fluid 
temperature 
100% 
 Bubble coalescence and instabilities 
were observed. 
 Even the flow instabilities occurred, 
the global thermal performance of the 
system was not degraded. 
Galvis and Culham 
[38] 
(2012) 
Single rectangular 
Dh = 217, 419 
L = 21.9 mm  
Water 
G = 350, 700, 
1000, 1300 
q” = 200–4000 
 Flow reversal 
 Pressure 
oscillations 
100% 
 Flow reversal was observed at lower 
heat fluxes, and the pressure 
oscillations were observed at higher 
heat fluxes. 
 Amplitude of the pressure oscillations 
increased with the heat flux. 
 Bubbly flow was not observed in the 
smaller channel due to the 
confinement of the bubble (slug flow 
was observed) 
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Fan and Hassan [42] 
(2012) 
Single circular 
d = 889 
L = 150 mm 
FC-72 
G = 700–3000 
q” = 60–270 
 Leginegg 
instability 
 Density-wave 
oscillations 
 Pressure drop 
oscillations 
20%, 35%, 
50% 
 Flow oscillations were observed 
when the inlet orifices were not 
installed. 
 Frequency increased with increasing 
heat flux, while amplitude remains 
constant. 
 20% orifice was the most efficient for 
G < 1000 kg/m2s, whereas 50% and 
35% were efficient for G > 2000 
kg/m2s. 
Szczukiewicz et al. 
[63] 
(2012) 
Parallel rectangular 
67 channels: Dh = 100 
L = 10 mm 
R245fa, 
R1234ze(E), 
R236fa 
G = 283–2370 
 Flow reversal 100%, 50% 
 Inlet orifice eliminated flow reversal 
and improved the flow uniformity. 
 Onset of boiling starts at lower heat 
fluxes due to the flashing effect. The 
wall temperature decreased and 
became more uniform. 
Sitar et al. [65] 
(2012) 
Parallel rectangular 
16 channels: Dh = 25, 50 
L = 22, 25 mm 
FC-72, water 
G = 10–350 
 Maldistribution 15%, 30% 
 Effects of inlet/outlet restrictors, 
inlet/outlet manifolds, and potential 
nucleation cavities were studied. 
 Artificial cavities significantly 
decreased the wall superheat. 
 Installing the inlet manifold led the 
better flow distribution. 
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Yang et al. [46] 
(2013) 
Parallel rectangular 
4 channels: Dh = 222.2 
L = 10 mm 
Water 
G = 150–1400 
q” = 600–5520 
 10% 
 Microchannel configurations were 
changed and stabilized flow was 
achieved. 
 The configurations achieved 
enhancement of the heat transfer 
coefficient, and stabilized the flow in 
terms of working temperature, 
pressure drop, and enhanced CHF. 
Bogojevic et al. [47] 
(2013) 
Parallel rectangular 
40 channels: Dh = 194 
 
Water 
G = 71–204 
q” = 138–537 
 Temperature and 
pressure 
fluctuations 
 Flow pattern 
alternation 
100% 
 Bubble growth characteristics under 
subcooled and saturated flow boiling 
were investigated. 
 Shorter bubble lifetime resulted in 
higher frequency of fluctuations. 
 Longer bubble ifetime resulted in a 
lower frequency and high amplitude 
fluctuations in pressure and 
temperature. 
 
 
 
 
 
 
27 
 
Fan and Hassan [48] 
(2013) 
Single circular 
d = 889 
L = 150 mm 
FC-72 
G = 160–870 
q” = 6–170 
 20%, 50% 
 Effects of inlet orifice were 
investigated. 
 Increase of the pressure drop due to 
the orifice is significant at low mass 
flux. 
 Orifice did not enhance the normal 
CHF but increased premature CHF. 
Premature CHF was increased with 
decreasing the area ratio. 
Tuo and Hrnjak [87] 
(2013) 
Parallel rectangular 
10 channels: Dh = 10 
L = 260 mm 
R134a 
 Flow reversal 
 Pressure 
fluctuations 
 Maldistribution 
100% 
 Flow reversal and fluctuations caused 
moderate maldistribution, reduced 
local heat transfer coefficient, and 
increased pressure drop. 
 Vent and bypassing was proposed to 
avoid undesired phenomena. 
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Fig. 1.2. Experimental conditions for flow boiling in single channels in literatures listed in 
Table 1.1. 
 
 
 
Fig. 1.3. Experimental conditions for flow boiling in parallel channels in literatures listed in 
Table 1.1. 
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Fig. 1.4. Experimental conditions for flow boiling in single and parallel channels in literatures 
listed in Table 1.1. 
 
 
 
Fig. 1.5. Experimental conditions for studies regarding boiling instabilities in literatures listed 
in Table 1.3. 
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Fig. 1.6. Flow boiling regimes with and without oscillations [86]. 
 
1.2. 本研究の目的 
 
 本研究は、マイクロチャンネル内沸騰流の不安定性の解消および伝熱促進を目的とする。
従来の不安定性抑制手法として流路入口にオリフィスを設ける手法が広く用いられている
が、圧力損失を増加させるというデメリットがあるため、本研究では気泡の生成に注目し、
壁面微細構造によって流路中における生成気泡径および流動形態を制御し、不安定性を抑
制することを目指す。なお、沸騰流は非常に複雑な流動であり、また本研究では特に気液
界面における挙動が流動に及ぼす影響について調査することを目的としているため、沸騰
流との共通点が多く、かつ熱に関連するパラメーターを除外可能な断熱系における気液二
相流を本研究の対象とした。 
そこで第 2 章では、模擬的に沸騰流での気泡生成を再現するために T ジャンクションに
おける気液混合の可視化実験を行う。沸騰流中で生成される流動形態として気泡流及びス
ラグ流が代表的であることから主にこれらの流れについて扱い、流路サイズに対して T ジ
ャンクションのサイズを変化させることによる気液混合の特性や安定性の変化を観察する。
これにより、T ジャンクションのサイズが沸騰流中における生成気泡の離脱直径程度まで小
さくなった場合に起こりうる現象の予測を行う。 
第 3 章では、第 2 章と同様の実験流路を用いて断熱スラグ流の圧力損失測定実験を行う。
圧力損失特性は T ジャンクションのサイズと関連付けて把握し、同時に理論的手法により
現象の説明を試みる。また、不安定流れが圧力損失に与える影響についての知見を得る。 
第 4 章では、鋸歯状壁面を用いて炭酸水中に生成される気泡の離脱直径を制御する手法
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を実験的に確立する。実験ではハイスピードカメラによる可視化を行い、nucleation cavity
の位置と気泡離脱直径の関係を明らかにし、さらにそのメカニズムを解明する。 
第 5 章では、第 4 章までで得られた知見をまとめ、マイクロチャンネル内沸騰流の安定
化及び伝熱促進を実現する手法についての提言を行うと同時に、今後の展望について述べ
る。 
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気液混合により生成される 
気泡及びスラグ流の特性 
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2.1. 緒言 
2.1.1. 概論 
 
 マイクロチャンネル内において二相流は、航空宇宙産業、生化学産業や熱交換器など様々
な分野・技術において応用されており[1-7]、近年大きな注目を集めている。とりわけ、二
相の流体が交互に流動するスラグ流（: slug flow, テイラー流: Taylor flow とも呼ばれる）は、
応用範囲も広いために多くの研究がなされている[8-15]。 
 一般的に、二相流は二種類の混ざり合わない流体を混合させることにより生成される。
その手法は三つに大別され、それぞれ”flow focusing”[13,14,16], “co-flowing”[17,18]ならび
に”cross-flowing”[1,8,19]と呼ばれる（図 2.1）。これら三つの手法の中でも特に、マイクロ T
ジャンクションを用いた cross-flowing 混合法が頻繁に用いられている。このような T ジャ
ンクションにおいて生成された気泡/液滴のサイズを予測するために、Garstecki ら[8]はスケ
ール則を用いて以下の式 2.1.1 を提案した。 
 






+=
cont
disp
Q
Q
w
L
α1          (2.1.1) 
 
ここで、L, w, α及び Q はそれぞれ気泡（液滴）長さ、メインチャンネルの幅、実験により
決定される fitting parameter 及び流量であり、下付き文字 disp 及び cont は分散相(: dispersed 
phase)及び連続相(: continuous phase)を意味する。また、Garstecki らは気泡/液滴生成過程に
おいて、二相間における圧力差が支配的であるという仮定を用いているため、式 2.1.1 には
流体の物性値は一切含まれていないが、彼らの実験（水–オイル及び水–空気）とよい一致
をみた。式 2.1.1 の有効性は De Menech ら[20]の数値計算によっても確認されており、De 
Menech らはさらにキャピラリー数(: capillary number, Ca)が 0.01～0.02 を超える場合には気
泡が球状となり、大きさがほぼ一定となることも示した。一方、Van Steijn ら[9]はµ-PIV を
用いて、連続相がチャンネルの角から気泡（液滴）をバイパスすることを発見し、この影
響を考慮するために二つの fitting parameter a1 及び a2 を含む予測式 2.1.2 を提案した。 
 






+=
cont
disp
in Q
Q
w
L
21 αα          (2.1.2) 
 
ここで、win は分散相流入チャンネルの幅を示している。さらに Van Steijn ら[10]は fitting 
parameter を含まない予測式を提案した。このモデルは、Ca < 0.01、0.33 ≤ win/w ≤ 3 及び
0.1 ≤ h/w ≤ 0.5（h: メインチャンネル高さ）の範囲内で彼らの実験結果とよく一致した。 
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Fig. 2.1. Phase mixing methods: (a) flow focusing[16], (b) co-flowing[18], and (c) 
cross-flowing[19]. 
 
さらに、Leclerc ら[11]は 4種類のサイズが異なる T ジャンクションを用いた矩形管内気液混
合実験から、式 2.1.2 に似た半実験式を提案している（式 2.1.3）。 
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

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
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
 ⋅
= 17.203.1
33.0
2       (2.1.3) 
 
ここで、UG, UL, wG, wL及び wchannelはそれぞれ気相流速、液相流速、気相チャンネルの幅、
液相チャンネルの幅及びメインチャンネルの幅である。また Leclerc らは、気相チャンネル
の幅が小さい場合において、気泡の結合や逆流などの不安定な挙動を観察している。 
 一方、Garstecki ら、Van Steijn ら及び Leclerc らの研究結果とは対照的に、Abadie ら[21]
は実験及び数値計算において単純なスケール則が常に有効ではないことを示し、壁面の濡
れ性などの因子が流れに影響することを示唆した。さらに、Abadie らはレイノルズ数があ
(a) 
(b) (c) 
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る程度になると慣性力の影響が無視できなくなると同時にバイパス流の増加によって生成
される気泡とスラグの長さが長くなることも示唆した。これに加えて、複数の研究者がチ
ャンネル深さと流体の物性値も気泡長さに影響を与えることを指摘している[12,22-27]。
Gupta と Kumar[22]はチャンネル深さの影響を数値計算によって調査し、キャピラリー数と
流量比が一定の条件下でプラグ長さがチャンネル深さとともに増加するという結果を得た。
さらに Christopher ら[25]は、二相の粘度比が同程度である場合には、粘度比が生成液滴のサ
イズに影響し、反対に分散相の粘度が連続相の粘度よりも少なくとも 50倍小さい場合には
液滴サイズは粘度比によらないということを発見した。 
 
2.1.2. Garstecki ら[8]のスケール則モデル 
 
 気泡（液滴）生成サイクルはいくつかのステージに分類することができる。Garstecki ら
はこのサイクルを二つ（気泡/液滴がチャンネルに流入してチャンネル断面を塞ぐまでの
"filling stage”及びチャンネル断面を塞いだ気泡/液滴が T ジャンクションから離れるまでの
“squeezing stage”）に分け、filling stage から squeezing stageへ移行する直前での気泡/液滴の
（メインチャンネル軸方向における）長さは凡そチャンネル幅 w と同程度であると仮定し
た（図 2.2）。Filling stage の後、T ジャンクションより上流側に位置する連続相内で増加し
た圧力が気泡/液滴の”首”(: neck)を絞りはじめる。この”首”は、filling stage終了時には代表
長さが b であり、この長さは squeezing stage の間中、~Ucont の割合で減少していき、squeezing 
stage 終了時に気泡/液滴は T ジャンクションから離脱する。このことから、squeezing stage
の継続時間 tsqueeze は squeezing stage 開始時の”首”の長さとその減少率から、tsqueeze ~ b/Ucont
と表すことができる。したがって、 squeezing stage 中の気泡 /液滴長さの増加は
contdispdispsqueeze QQbUt =⋅ となる。最終的に、気泡/液滴長さ L は L ~ w + bQdisp/Qcont,または L/w 
~ 1 + αQdisp/Qcont （ここで、 a = b/w）となる。ただし、連続相の一部は気泡/液滴をバイパ
スして気泡/液滴の離脱に寄与しないことや、”首”の長さの減少速度が一定とは限らないこ
とから、式 2.1.1 のαは 1 のオーダーの fitting parameter として扱う。なお、式 2.1.1 は L/win
の形で表すことも可能である（式 2.1.2）。この場合、α1 = w/win, α2 = b/win.となり、”首”の代
表長さ b は T ジャンクションの幅 winと同程度であることから、連続相のバイパスがなく、
tsqueeze が正しく予測できている場合にはα2は 1 となる。 
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Fig. 2.2. Schematic of the bubble shape at the end of the filling stage. 
 
2.1.3. 本章の目的 
 
 本章では、マイクロ円管内に設けた T ジャンクションにおいて精製水（連続相）と空気
（分散相）の混合実験を行う。実験ではサイズの異なる T ジャンクションを用い、T ジャン
クションが生成気泡に与える影響について調査する。また、T ジャンクションの幅が小さい
場合に二相流が不安定な挙動を示すことから[11]、この現象の発生原因を解明することを目
的とする。また、マイクロチャンネル内気液混合は、流路製作上の理由などにより多くの
場合は矩形チャンネルが用いられる。しかし、2.1.1 節で述べたように、矩形チャンネル内
の T ジャンクションから気泡を生成する場合には連続相のバイパス流が存在し、場合によ
ってはそれは連続相の流量の 25%にも達する[9]。そのため、T ジャンクションが気泡生成
に与える影響を正確に観察するためにはバイパス流の存在しない円管が適していると考え
られる。 
 
2.2. 実験装置及び方法 
 
 本実験では、精製水–空気の T ジャンクションにおける気液混合の様子をハイスピードカ
メラによって可視化した。それぞれの流体は二つのシリンジポンプ（Chemyx Inc., NEXUS 
6000 及び HARVARD apparatus, PHD 2000）を用いて一定流量で流動させ、試験流路中に設
けた T ジャンクションにおいて混合させた。実験には 4 種類の異なる試験流路を用いた。
これらの流路によって、T ジャンクションのサイズが与える影響（Channel #1～#3）及び二
相流の長さの影響（Channel #2 と Channel #4）を調査することができる。これらの T ジャン
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クションは二本のガラス管（直径 486 µm）を connecting chamber 内で 136～252 µm の間隔
をあけて接続することによって作製した。本実験で用いた装置及び T ジャンクションをそ
れぞれ図 2.3 と図 2.4示す。ここで、connecting chamber 内は水で満たされているものの、二 
 
 
Fig. 2.3. Schematic of the experimental setup. 
 
 
 
Fig. 2.4. Schematic of the inner structure of the connectiong chamber: (a) side view 
(visualization plane) of the chamber, and (b) cross-sectional view of the chamber (at 
T-junction). The T-junction was fabricated by connecting two glass capillaries with a distance 
of win. The chamber was filled with water. 
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Table 2.1. Experimental conditions and test channels. 
Continuous phase Pure water 
Dispersed phase Air 
Channels Channel #1 Channel #2 Channel #3 Channel #4 
Channnel inlet diameter d 486 µm 
Air injector width win 136 µm 194 µm 252 µm 194 µm 
win / d 0.28 0.40 0.52 0.40 
Two-phase region length LTP 50 mm 50 mm 50 mm 100 mm 
Single-phase region length LSP 50 mm 50 mm 100 mm 50 mm 
Water flow rate Qwater 0.4–2.6 ml/min 
Air flow rate Qair 0.4–1.3 ml/min 
Flow rate ratio Qair/Qwater 0.15–2.0 
High-speed imaging 2000–8000 fps 
 
本のガラス管の間は流路壁がないため、物理的には気相が全ての流路断面から流入するこ
とが可能である。しかし一方で、気液界面は表面自由エネルギーを最小にするために半球
形状を形成しようとする。したがって、気相の有効入口半径は T ジャンクションの幅 winと
なると仮定できる。しかし、メインチャンネルが円形であるために、この仮定は winが小さ
い場合にのみ有効であり、したがって、本実験における最大の T ジャンクションの幅は win 
~ 0.5d とした。また、気相の T ジャンクションにおける圧力変動の影響及び試験流路出口に
おけるラプラス圧による圧力と速度の変動の影響を減少させるために、気相は T ジャンク
ションへ流入する以前に 4 m の PTFE チューブ（内径 0.8 mm）を通し、また試験流路出口
は outlet reservoir に直接接続した。なお、outlet reservoir の水位は常に一定に保った。 
また、実験方法は以下の通りである。まず、精製水用のシリンジポンプを作動させ、水
の流動が定常となった後に空気用のシリンジポンプを作動させる。次に、15 分以上経過し
てから、気泡生成とそのすぐ下流側に位置する二相流の様子をハイスピードカメラ（Photron, 
FASTCAM-NEO）によって撮影する（2000～8000 fps）。撮影した映像は気泡及び液スラグ
の長さの測定、気泡離脱周期、及び気液界面の曲率の測定に使用した。気泡及びスラグの
長さは、一つの流れにおける 100 の異なる気泡/スラグのピクセルを数え、それを平均する
ことにより決定した。なお、実験は二相の流量比（0.1 < Qair/Qwater < 6.7）を変化させて繰り
返し行った。この際の二相流レイノルズ数 ReTP 及びキャピラリー数 Ca はそれぞれ、ReTP = 
101～102, Ca ≤  10-3 であった。また、全実験は室温、大気圧において行われ、水の流れは T
ジャンクション到達前に完全に発達している。さらに、実験時に室温と水温を測定してお
り、その結果はデータ処理時に反映している。実験条件及び試験流路を表 2.1 に示す。 
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Fig. 2.5. Definitions of the bubble and slug length. 
 
2.3. 不確かさとデータ処理方法 
 
 上述した通り、本実験では気泡及びスラグ長さ（図 2.5）は取得画像から測定している。
取得画像の解像度は、気泡及びスラグの長さが比較的短い場合には高解像度（9.71 µm/pxl）
で撮影し、気泡またはスラグの長さが比較的長い場合には低解像度（19.42 µm/pxl）で撮影
した。それぞれの解像度において、気泡及びスラグの長さは 19.42 µm（高解像度）及び 38.84 
µm（低解像度）の精度で測定した。測定した気泡長さのうち、85%は平均値±5%の範囲に
分布し、97%は平均値±7%の範囲に分布した。一方、スラグ長さのうち 75%が平均値±5%の
範囲に分布し、95%が平均値±9%の範囲に分布した。また、気泡離脱周期は平均値±0.2%の
範囲の分布であった。 
 二相流レイノルズ数、キャピラリー数、及び Weber数は以下の式を用いて算出した。 
 
L
TPL
TP
dU
µ
ρ
=Re
         (2.2.1) 
σ
µ TPLUCa =           (2.2.2) 
σ
ρ dUWe TPL
2
=           (2.2.3) 
 
ここで、ρl, UTP, d, µL, 及びσはそれぞれ液相の密度、二相流の superficial velocity、チャンネ
ル内径、液相の粘度、及び気液界面の界面張力を示している。本実験では、ほとんどの場
合において Ca = O(10-3) 及び We ≤  O(10-1) であるので、流れは表面張力に支配されている
と考えられる。この場合には、生成された気泡は両端が半球形状をした軸対称形状である
とみなすことができる。したがって、気泡と流路壁面の間に存在する液薄膜が無視できる
と仮定すると、気泡の体積は以下の式 2.2.4 で算出することができる。 
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32 dddLV bubblebubble
pipi
+−=         (2.2.4) 
 
このような場合において、連続性の観点から、理論的な気泡離脱周期 ftheor は以下の式 2.2.5
で求めることができる[23]。 
 
bubble
air
theor V
Qf =
          (2.2.5) 
 
以上の式 2.2.4 と式 2.2.5 から求めた理論値は、測定した気泡離脱周期と比較することによ
って測定した気泡の体積（及び気泡長さ）の妥当性の検証に用いた。 
 
2.4. 実験結果及び考察 
2.4.1. 気泡生成モード及び流量 
 
 本実験では、流量比（Qair/Qwater）が非常に低い場合を除いて、図 2.6 に示すように、細長
い気泡が観察された。このことは、ほとんどの場合において気泡生成モードが”squeezing 
regime”であることを暗示している。さらに、Qair/Qwater > 2.0 及び 0.1 < Qair/Qwater < 0.2 の条件
下において、気泡とスラグのサイズが一定とならない不安定流が観察された。これらの条
件下では、図 2.7 に示すような安定流はごく稀にしか観察されなかったが、Leclerc ら[11]が
Qair/Qwater > 5.0 の条件で観察した気泡同士の結合は今回の実験では観察されなかった。また、
Qair/Qwater < 0.1 の条件では気泡生成モードが”dripping regime”へと移行した（図 2.8）。この領
域では、気泡は回転しながら T ジャンクションから離脱していき、離脱した気泡はチャン
ネル径よりも直径の小さい球体となった。以下の節において、まず 0.2 ≤ Qair/Qwater ≤ 2.0 の
領域における結果について述べ、次に squeezing regime における不安定流について述べる。 
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Fig. 2.6. Successive images of a typical bubble generation from a T-junction and the generated 
bubbles in the squeezing regime (Channel #1, Qair/Qwater = 0.54, d = 486 µm). 
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Fig. 2.7. Successive images of a bubble generation and stable two-phase flow in high Qair/Qwater 
region (Channel #1, Qair/Qwater = 6.7, d = 486 µm). No bubble coalescence was observed in the 
region Qair/Qwater > 5.0. 
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Fig. 2.8. Successive images of a bubble genearation in the dripping regime (Channel #2, 
Qair/Qwater = 0.1, d = 486 µm). 
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2.4.2. 気泡及びスラグ長さ 
 
 図 2.9 に流量比 Qair/Qwater と気泡とスラグの体積比 Vbubble/Vslugの関係を、また図 2.10 には
理論的な気泡離脱周期と実験的な気泡離脱周期の関係をそれぞれ示す。これらの図から、
二つの相の体積（すなわち長さ）が正確に測定されていることがわかる。 
次に、気泡長さは流量比に依存すると考えられるため、図 2.11 において T ジャンクショ
ンの幅 win によって無次元化した気泡長さ Lbubble/win と Qair/Qwater の関係を示す。図から、気
泡長さは流量比とともに比例的に増加し、この増加は、Channel #1 における 0.2 < Qair/Qwater < 
0.7 の領域を除けば、式 2.1.2 に fitting parameter としてα1 = 3 及びα2 = 3.5 を代入することに
よって表現できる。ところが、これらの fitting parameter は従来の研究で用いられた値[8,9,24]
よりも高い値となっている。そこで、以下においてその原因について考察する。 
 
 
 
 
Fig. 2.9. Relationship between Vbubble/Vslug and Qair/Qwater. Vbubble/Vslug shows a linear increase 
with Qair/Qwater. 
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Fig. 2.10. Comparison of the experimentally obtained bubble pinch-off frequency with the 
theoretical value (Eq. 2.2.5). 
 
 
Fig. 2.11. Relationship between Lbubble/win and Qair/Qwater. The solid line indicates Eq. 2.1.2 with 
the fitting parameters α1 = 3 and α2 = 3.5. Only the data in Channel #1 (win = 136 µm) deviated 
from the equation. 
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 Garstecki ら[8]のスケール解析によると、filling stage最終段階における気泡の長さは凡そ
w であり、その結果、w/win（円管の場合には d/win）で定義されるα1 の値は、winが変化する
場合には一定の値をとらない。しかし、本実験結果では同一の流量比において winを三通り
に変化させた場合においても同一のα1 の値を得た。そこで、実験において撮影した画像か
ら filling stage最終段階における気泡の軸方向長さを測定した。その結果、この段階におけ
る気泡の長さは、流量比が増加するにつれて多少減少したものの、凡そ 3win であった。こ
の結果α1 ~ 3win/win = 3を得、本実験においてα1が高い値を示した理由を示すことができる。 
 一方で、b/winで定義されるα2は winによらず一定となると予測される。さらに前述のとお
り、連続相が気泡をバイパスせず、squeezing stage の継続時間 tsqueeze が~win/Ucont で表現でき
る場合にはα2 は 1 となる。ここで、円管では構造上バイパス効果は無視できることから、
本実験ではα2 は tsqueeze のみに依存すると考えられる。したがって、図 2.11 から、本実験に
おける tsqueeze,exp は~3.5win/Ucont であると推測できる。しかし実際には、tsqueeze,exp は凡そ
2.5win/Ucont～3.0win/Ucont の間に分布した（図 2.12）。これは tsqueeze を過小評価していることを
示唆する結果である。なお、図 2.12 から、予測よりも長い気泡が観察された Channel #1 の
いくつかの場合においては tsqueeze も極端に長くなっていることが見られる。このような場合
については 2.4.3節で述べる。 
 
 
Fig. 2.12. Comparison of the experimentally obtained tsqueeze with the theoretical value. 
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Fig. 2.13. Relationship between Lbubble/win and Qair,act/Qwater. The fitting parameter α2 is altered 
from 3.5 to 3. 
 
 上述の通り、本実験におけるα2の値が高い原因の一つは tsqueeze の過小評価であるが、tsqueeze
の修正後にも未だ予測値と測定値との間には差が見られる。α2は squeezing stage における気
泡の成長に関係したパラメーターであるので、この差の原因として、気泡の”首”の代表長さ、
連続相の流速（流量）、もしくは分散相の流速（流量）が挙げられる。ここで、気泡の”首”
の代表長さ、連続相の流速に起因する誤差の程度は以下のように見積もることができる：(a) 
撮影画像より、気泡の”首”の代表長さ b の誤差は 15%以下であり、α2 における誤差よりも
小さく、(b) 連続相の流速は、連続性の点から一定であると考えられるため、これが与える
影響は無視できる程度である。これに対して、分散相（気相）は、気泡離脱後のある一定
時間の間、メインチャンネルに流入せずに T ジャンクション入口に留まる挙動が観察され
た。このことはすなわち、時間によって気相の流量が変化していることを示唆している。
この、気泡が T ジャンクション入口に留まっている時間（以後、”pressure build-up stage”と
呼ぶ）には気相の流量が 0 となるが、連続性を満たすために filling stage と squeezing stage
における気相の実際の流量 Qair,act は Qair よりも高くなるはずである。ここで、Qair,act は、あ
る気泡が生成されてから次の気泡が生成されるまでの気泡生成サイクル継続時間、pressure 
build-up, filling, 及び squeezing 各 stage の継続時間 tcycle, tpb, tfill, 及び tsqueeze を用いて 
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        (2.2.6) 
squeezefillpbcycle tttt ++=          (2.2.7) 
 
と表現できる。ここで、図 2.9 における Qair./Qwaterを Qair,act/Qwater に置き換えると、α2 は 3 と
なる（図 2.13）。このα2の値は、先述の Channel #1 のいくつかの場合を除いては実験結果と
よく一致する結果であるので、気泡長さは式 2.1.2 により予測できることが確認された。さ
らに、図 2.13 に見られるように、二相流領域の長さを比較した結果（Channel #2 及び#4）
から、二相流領域の長さが気泡長さに与える影響は無視できることが確認された。 
 
2.4.3. 不安定流 
 
 2.4.1節で述べたように、Qair/Qwater < 0.2 及び Qair/Qwater > 2.0 の領域では流動が不安定とな
る傾向が見られた。この傾向はT ジャンクションの幅が狭まるにつれてさらに顕著となり、
もっとも T ジャンクション幅の小さい Channel #1 の場合には 0.2 < Qair/Qwater < 2.0 の領域に
おいてもいくつかの不安定流が観察された。さらに、Channel #1 における 0.2 < Qair/Qwater < 0.7
の領域では、ほとんどの場合において生成気泡とスラグの長さは一定となったものの、気
泡の長さは予測値を上回る結果となった（図 2.11）。ここでは、このような流れを準安定流
と定義する。本節では、気泡生成のメカニズム及び不安定流や準安定流発生の発生原因を
調査する目的で、Garstecki ら[8]のモデルと類似した簡単な圧力解析を行う。 
 この圧力解析においてまず、液相の圧力変化と比較して気相の圧力変化は非常に小さい
ので、気相の圧力 Pa は気泡生成サイクル中一定であるとの仮定を置く。この場合、液相の
圧力 Pw は、二相間のラプラス圧による圧力差∆PLaplace を用いて、Pw ~ Pa – ∆PLaplace と表現で
きる。以下においては、この条件の下で∆PLaplace の変動を予測することによって液相の圧力
変動についての解析を行う。まず、可視化実験より、pressure build-up stage最終段階におけ
るラプラス圧∆PLaplace,pb は以下の式 2.2.8 で表される。 
 
adw
P
in
pbLaplace
σσ 4
2
2
~
,
=∆
        (2.2.8) 
 
ここで、a = win/d である。次に、ラプラス圧は filling stage が進行するにつれて減少してい
き、filling stage の最終段階では 
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となる。式 2.2.9 より、安定流の場合にはこの時点でのラプラス圧は win によらないことが
わかる。この後、気泡の半径方向の曲率の増加とともにラプラス圧は増加していき、気泡
生成サイクルの最終局面において急激に増加する[8]。気泡離脱後には、ラプラス圧は急激
に減少し、最終的には図 2.14 に示すように∆PLaplace,pb の程度へと落ち着く。なお、気泡離脱
直前のラプラス圧は、理論的には無限大となるが、実際には有限の値を取る。可視化画像
による見積もりでは Channel #1（win = 136 µm）における filling stage最終段階のラプラス圧
が~450 Paであるのに対して気泡離脱直前におけるラプラス圧は~1800 Paであり、Channel #3
（win = 252 µm）の場合には気泡離脱直前におけるラプラス圧は~1000 Pa である。このこと
から、win の減少とともに圧力変動が増加することが分かる。以上のラプラス圧∆PLaplace
は ∆PLaplace ~ σ(1/r1 + 1/r2)より求めた。ここで、r1および r2 は可視化画像面における界面の 
 
 
Fig. 2.14. (a) The pressure fluctuations in ∆PLaplace in the bubble generation cycle. (b) Constant 
pressure in the air phase and the pressure fluctuations in the water phase. 
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曲率半径および可視化画像面と垂直な面における界面の曲率半径とし、r1 は可視化画像より
求め、r2は気泡首部の曲率が可視化画像面と垂直な面においても一定であるとの仮定より求
めた。この仮定の下で r1および r2 を求めると、r1 ~ d, r2 ~ win/3 となった。 
 以上の解析より、液相の圧力変動の大きさは win の減少とともに増加することがわかる。
さらに、気泡離脱によるラプラス圧の急激な変動に対して液相は急激に圧力を減少させる
ことはできないため、一時的な圧力変動の”タイムラグ”が発生する。このタイムラグの影響
は圧力変動が大きい場合及び tsqueeze が短い場合に無視できないものとなり、流動を不安定に
する原因となる。この結果として、Channel #1 におけるいくつかの流れ、並びに Qair/Qwater < 
0.2 の場合、すなわち tsqueeze が非常に短い（本実験においては液相流量が比較的高いため）
場合に準安定流や不安定流が観察されたものと考えられる。事実、準安定流において、メ
インチャンネルに流入した気泡が数ミリ秒の間上流方向へ成長した後に”squeezing”を開始
するという現象が観察されており、このことは圧力変動にタイムラグが生じていることを
示唆するものである。この現象によって、図 2.12 に見られるように tsqueeze が増加し、予測
値よりも長い気泡が生成される結果となった。さらに、squeezing stageが非常に長いQair/Qwater 
> 2.0 の領域においてもこのような現象が観察されているが、これは円管において tsqueezeが
非常に長い場合には気泡が液相の流動を妨げ、その結果として液相の圧力変動が大きくな
ったことが原因と考えられる。 
 
2.4.4. 気泡の結合と逆流 
 
 前節までにおいて、気相が T ジャンクションから離脱するメカニズム及び流動の不安定
性と T ジャンクションの関係について述べた。本節においては、T ジャンクションのサイズ
がさらに小さくなった場合の不安定流動の様子について述べる。 
本実験では、これまでの実験と類似した、図 2.15 に示す実験装置を使用した。これまで
の実験装置との相違点は LSP 及び LTP が 50 mm から 100 mm に変更された点である。なお、
本実験では connecting chamber 内の T ジャンクションの幅（直列に接続したガラス管同士の
間の隙間）を 52 µm 及び 150 µm に設定した。試験流体には液相、気相にそれぞれ脱気した
蒸留水、空気を使用し、各相の流量はそれぞれ 0.01–3 ml/min（液相）、0.97–3.22 ml/min（気
相）とした。その他の実験条件及び実験方法は前節までのものと同様である。 
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Fig. 2.15. Experimental setup for the instability test. 
 
 
(a) 気泡の結合 
 Qwater = 3 ml/min, Qair = 3.22 ml/min の場合の流動の様子を図 2.16 に示す。ここで、図 2.16(a)
は win = 52 µm、図 2.16(b)は win = 150 µm となっている。この際の気液流量比 Qair/Qwater は 1.07
であり、また液相流量は先の実験よりも高いため、安定的な流動が観察された。しかし、
win = 52 µm の場合にはこれまでの結果とは異なり、流動形態は気泡流となった。このよう
な、流動形態が気泡流へと変化する現象は De Menech ら[20]による数値計算においても確認
されているが、彼らの結果の場合にはこのような現象が発生する条件は Ca > 0.01–0.02 の場
合であった。一方、本実験条件は Ca = 8.21×10-3（なお、ReTP = 251）であり、さらに win = 150  
 
 
Fig. 2.16. Bubble generation from T-junctions with (a) win = 52 µm and (b) win = 150 µm. 
Experimental conditions are Qwater = 3 ml/min and Qair = 3.22 ml/min (Qair/Qwater = 1.07). 
58 
 
 
Fig. 2.17. Relationship between the T-junction width and bubble departure diameter. 
 
 
Fig. 2.18. Successive images of the bubble generation from the T-junction (win = 52 µm). 
Experimental conditions are Qwater = 3 ml/min and Qair = 2.3 ml/min (Qair/Qwater = 0.77). 
 
µm の場合には流動形態はスラグ流であることから、T ジャンクションのサイズが流動形態
に影響したと考えられる。そこで、図 2.17 を用いて幾何学的に T ジャンクションのサイズ
と気泡離脱直径の関係を求めた。 
 キャビティから気泡が発生した際、慣性力や粘性力の影響が無視できるとすると、気泡
は球形を保ったまま成長する。また、壁面上の接触線は接触角が後退接触角θr よりも小さく
なった場合に移動するため、最終的に気泡が壁面から離脱する半径 rb（直径 db）は幾何学
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的に決定される。ここで、θr = 10º とした場合の dbは、win = 52 µm 及び 150 µm の場合にそ
れぞれ 300 µm 及び 864 µm となる。この値は win = 52 µm の場合において観察された気泡直
径と一致する（図 2.16a）ことから、T ジャンクションのサイズが二相流の流動形態に影響
を与えることが明らかになった。なお、win = 150 µm の場合に流動形態がスラグ流となった 
理由については、幾何学的に求めた気泡離脱直径が管直径よりも大きいためである。また
このことは、win から決定される気泡直径が管直径よりも小さい場合において、流量が変化
しても気泡直径が変化しないことを示唆している。そこで、液相流量を変更せずに気相流
量のみを変更（Qair = 2.3 ml/min, Qair/Qwater = 0.77）した場合の流動を可視化した（図 2.18）。
図より、気泡同士の間隔は広くなっているものの、気泡直径は図 2.16a のものとほとんど相
違がないことが分かる。しかし、液相及び気相の流量をさらに減少させた場合には、図 2.19
に示すような気泡同士の結合が観察された（Qwater = 1 ml/min, Qair = 1.3 ml/min: Qair/Qwater = 
1.30）。このような気泡の結合は(a) T ジャンクションから気泡が離脱する前後に起こるもの、
及び(b) 気泡の離脱直後に下流側の気泡と結合するもの、の２つに区別することができる。
(a)の場合については、液相流量が低いことによって T ジャンクションを離脱した気泡が十
分に移動せず、新たに生成された離脱前の気泡と結合している様子が見られる。一方、(b)
の場合には、下流側に位置する気泡はすでに他の気泡と結合していることによって直径が
管直径と同程度になっている。これに対して上流側に位置する気泡の直径は小さく、下流
側の気泡よりも流速が高い。これにより上流側の気泡が下流側の気泡に追いつき、結合が
起こる。なお、図 2.19 の実験条件は前節までの実験では安定したスラグ流が観察されてい
た条件である。 
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Fig. 2.19. Successive images of the bubble generation from the T-junction (win = 52 µm). 
Experimental conditions are Qwater = 1 ml/min and Qair = 1.3 ml/min (Qair/Qwater = 1.30). Bubble 
coalescences are observed at 0.5 ms, 2.5 ms, and 3 ms. 
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(b) 逆流 
 各相の流量を下げていった場合に気泡の結合が起こることは先述の通りであるが、さら
に流量を下げた場合には何が起こるだろうか？図 2.20 は win = 52 µm、Qwater = 0.5 ml/min、
Qair = 0.97 ml/min（Qair/Qwater = 1.94）の条件で観察された流動形態である。図からも明らか
なように、気泡は上流/下流両方向へと成長し、最終的には下流側へと流されていく。なお、
逆流の初期段階において気泡同士の結合が観察されている。このような現象は Qwater ≤ 0.5
の条件下で観察された。一方、win = 150 µm の場合には同流量において逆流は観察されなか
ったが、Qwater ≤ 0.05 ml/min の条件下において逆流が観察された（図 2.21）。この場合には気
泡同士の結合は観察されず、専ら単独の気泡が上流/下流へ成長している。この際の気液流
量比 Qair/Qwater は 10 を超えていることから、この場合における逆流の原因は極端に低い液相
流量にあると考えられる。なお、どちらの流路においても逆流発生の条件は液相の流量の
みに依存し、気相の流量には依存性を示さなかった。また、win = 150 µm, Qwater = 0.1 ml/min
の条件で行った実験では、T ジャンクションを離脱した気泡が下流側へと流れずに停滞する
様子が観察された。 
 
 
 
Fig. 2.20. Successive images of the flow reversal (win = 52 µm). Flow reversal occurs due to the 
bubble coalescence. Qwater = 0.5 ml/min and Qair = 0.97 ml/min (Qair/Qwater = 1.94). 
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Fig. 2.21. Successive images of the flow reversal (win = 150 µm). Flow reversal occurs due to the 
low water flow rate. Qwater = 0.05 ml/min and Qair = 1.93 ml/min (Qair/Qwater = 38.60). 
 
2.5. 結言 
 
 直径 486 µm のガラス円管に設けた T ジャンクションにおける水–空気混合及び下流の二
相流の様子を可視化した。実験は ReTP = 101～102, Ca ≤  10-3 の条件下で行い、さらに、沸
騰流の場合には断熱系気液二相流における T ジャンクションのサイズが nucleation cavity に
相当すると考えられることから、3種類の大きさの異なる T ジャンクション（136, 194, 及
び 252 µm）を有する流路で比較実験を行い、T ジャンクションのサイズが流動に与える影
響について考察した。その結果、気泡離脱直後から次の気泡がメインチャンネルへ流入す
るまでのある一定時間に気相が T ジャンクション入口に留まる現象が観察され、この流動
の停滞はT ジャンクションのサイズが小さくなるにつれて大きくなることを明らかにした。 
 また、流動の不安定性が出現するメカニズムを理解するために理論解析を行った。その
結果として、液相（連続相）における圧力変動は T ジャンクションの幅が減少するにつれ
て増加し、流動を不安定にすることが示唆された。 
 また、同様の実験を 2種類の T ジャンクション（win = 52 µm 及び 150 µm）で行った結果、
生成される気泡の直径は T ジャンクションのサイズに依存し、T ジャンクションのサイズが
小さい場合には流動形態が気泡流となることが明らかになった。さらに、液相及び気相の
流量が低くなるにつれて、win = 52 µm の場合には気泡同士が結合し、さらに低い流量にお
いては逆流現象が発生することが明らかになった。一方、win = 150 µm の場合には気泡同士
の結合は発生しないが、Qwater = 0.1 ml/min の場合に気泡が流路中に停滞し、Qwater ≤ 0.05 
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ml/min の場合には気泡同士の結合を伴わない逆流現象が発生した。また、これらの逆流現
象は液相の流量のみに依存し、気相の流量には依存しないことが明らかになった。 
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スラグ流の圧力損失特性 
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3.1. 緒言 
3.1.1. 概論 
 
 近年、MEMS テクノロジーの発展に伴ってマイクロ流体デバイスのスケールダウンが進
んでいる。これらのデバイスにおいて、幅広い応用が可能な二相流は非常に重要な流動形
態である[1-8]。しかし、マイクロスケールにおける流体の挙動はマクロスケールのそれと
は異なることが知られており、一層の力学的理解が必要とされている。このため、数多く
のマイクロチャンネル内二相流に関する研究がなされている。その中でも、ポンプ駆動力
が限られるマイクロシステムでの実用化のためには正確な圧力損失特性を把握することが
重要事項となっている。 
 気–液スラグ流の圧力損失は、液スラグ内における摩擦損失項と気泡周りの圧力損失項
（ラプラス項）の二項からなる[2,3,9,10]。一般的に、慣性力が無視できる場合には液スラグ
内における摩擦損失項はハーゲン・ポアズイユの法則に支配され、気泡周りの圧力損失項
は Bretherton の法則[11]に支配される。Bretherton の法則は、潤滑近似を用いることによって
二相の相互作用による圧力損失を理論的に導いたものであり、気泡先端における二相間の
ラプラス圧による圧力差を~2σ/r と仮定して、気泡周りの圧力損失は以下の式 3.1.1 で表さ
れる。 
 
( )( ) ( )( ){ } ( )( ) 323232 352.43930.0358.3 CarCarCarPbubble σσσ =−−=∆    (3.1.1) 
 
ここで、σ及び r はそれぞれ界面張力とチャンネル半径であり、Ca は気泡流速、液相粘度、
及び界面張力から構成されるキャピラリー数である。また、式 3.1.1 は気泡と管壁の間に存
在する液薄膜 h が r と比較して十分に小さい場合にのみ適用可能である。この式を基に、理
論的なスラグ流圧力損失の予測式が Kreutzer ら[3]によって導かれた（式 3.1.2）。 
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式 3.1.2 は液スラグ長さと気泡長さの合計からなる単位長さにおける圧力勾配を表しており、
ρ、U、g、及びεLはそれぞれ液相の密度、流速、重力加速度、及びεL = UL/UTP で表現される
liquid hold-up である。また、添字 L と TP はそれぞれ液相と二相を意味する。また fapp は、
液スラグにおける摩擦損失項とラプラス項から構成される見かけの摩擦係数であり、以下
の式 3.1.3 で表される。 
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ここで、Lslug、d 及び ReTPはそれぞれ液スラグの長さ、管直径、及び二相流のレイノルズ数
である。また、この式は慣性力が無視できる場合（Kreutzer らの実験では、ReTP > 100 の場
合に慣性力の影響が見られたため、式 3.1.3 の適用範囲は通常、ReTP < 100 とされる）にの
み有効であり、係数 7.16 × 32/3は Bretherton の法則（3.1.1）に由来している。しかし、この
係数は気泡前縁の圧力損失のみを説明するものであるので、気泡後縁の圧力損失を含むた
めには係数を 9.04 × 32/3 に書き換える必要がある。この結果、見かけの摩擦係数は 
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となる。一方、慣性力の影響が無視できない場合（すなわち、ReTP > 100）には、fitting parameter
としてαを用いた半実験式が Kreutzer ら[3]によって提案された（3.1.5）。 
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Kreutzer らは彼らの実験結果より、αの値を 0.17 としたが、同時に行った数値計算の結果か
らはα = 0.07 を得た。Kreutzer らはこの実験と数値計算の結果の差を、実験中に混入した不
純物の影響であると説明した。なお、Walsh ら[9]の行った実験ではα = 0.12 を得ており、fitting 
parameter の扱いに関しては不明な点が残っている。 
 上述の Kreutzer らの式が、液薄膜が無視できるという仮定のもとに導かれたのに対して、
Warnier ら[10]は液薄膜の影響を考慮する必要があると主張した。彼らは、Aussillous と
Quéré[12]が半実験的に導いた薄膜厚さの関係式を用いて、以下の式 3.1.6～3.1.8 を提案した。 
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ここで、UL,、Ub、µL、Fb、及び Lbubble はそれぞれ液相の superficial velocity、気泡流速、液
相の粘度、気泡頻度、及び気泡長さである。先述の Kreutzer らの式と同様に、係数 7.16 は
9.04 に置き換える必要があるため、式 3.1.6 及び 3.1.7 は以下の式 3.1.9 及び 3.1.10 に書き換
えられる。 
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3.1.2. Bretherton の法則[11] 
 
 細管を流れる液相中に存在する細長い気泡が、液相平均流速よりもいくらか速い流速で
流れることは古くから知られていた[13]。この現象は気泡と管壁との間に存在する、厚さ h
の薄膜によってもたらされるものであり、Bretherton[11]は気泡流速と液相流速の差を正確に
予測するために理論解析を行った。 
 まず、重力の影響が無視できる条件下（ボンド数 Bo: Bond number、もしくは Eötvös number 
Eo が十分に小さい場合）において、気泡は軸対称であるとする。気泡が流動していない場
合には、粘性抵抗は存在せず、気泡の前縁及び後縁は一定の曲率κ1 をもつ球状となる。さ
らにこのとき、壁面との接触角が 0º の場合には気泡前縁及び後縁は半球となる。キャピラ
リー数 Ca が、非常に小さいがゼロではない値をとる場合、図 3.1 に示す通り、気液界面は
いくつかの領域に分類することができ、前方と後方の湾曲面は、一定の厚さを持った液相
薄膜の存在する領域 CD によって分断される。ここで、領域 CD は薄膜の厚さ h（h/r << 1）
と比較して長いものとし、この領域における界面の全曲率（管断面方向）は 1/(r – b)である。 
 
 
Fig. 3.1. Sections of a bubble in a horizontal tube [11]. 
 
 
Fig. 3.2. The transition region [11]. 
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 次に、”静的湾曲面(: static meniscus、領域 AB, EF)”から領域 CDへの遷移領域 BC, DE に
ついて、図 3.2 に示す記号を用いて検討する。なお、以下においてはこの遷移領域を”動的
湾曲面(: dynamic meniscus)”と呼ぶ。Ca が十分に小さい場合において、動的湾曲面の界面 y = 
y1 は管壁とほぼ平行であり、液相の厚さは管半径に対して十分に小さいため、潤滑近似を利
用することができる。ここで流動は、環状ではなく平面状の領域の流れとして扱う。さら
に、領域全体において dy/dx << 1 とする。薄膜内の圧力 p1 は任意の x において y から独立し
ており、流速の x の導関数 uxや uxxなどは、y の導関数 uyや uyyなどに比べて無視できるも
のとする。界面での接線方向の抵抗がないとすると、 
 
y = y1において uy = 0         (3.1.11) 
 
である。y = y1における界面に垂直な方向の力のつり合いは、 
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であり、 
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であるから、最終的に 
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を得る。この条件の下、低レイノルズ数における二次元ナビエ・ストークス方程式は 
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µ
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であり、管壁における境界条件は 
 
y = 0 において u = 0        (3.1.14) 
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である。任意の x における単位時間あたりの体積流量は、 
 
dx
dpydyudy
r
y
uV
yy 1
3
1
00 3
1 11
µ
−==





−= ∫∫       (3.1.15) 
 
となる。ここで、式 3.1.15 は式 3.1.13 を式 3.1.11 及び 3.1.14 の境界条件を用いて繰り返し積
分することによって得た。しかし、液相の流動は連続性を満たさなければならないため、
定数 c を用いて 
 
)( 1 cyUV −=          (3.1.16) 
 
となる。ここで、圧力境界条件より、 
 
3
1
1
3
1
3 3
y
cyU
dx
yd −
=
σ
µ
        (3.1.17) 
 
を得るが、y1 = h の場合に d3y1/dx3 = 0 となるので、c = h を得る。式 3.1.17 は領域 BCDE の
界面形状を表しており、これを y1 = hη、x = h(3Ca)1/3ξで置き換えると、以下の式 3.1.18 とな
る。 
 
33
3 1
η
η
ζ
η −
=
d
d
         (3.1.18) 
 
 ここで、式 3.1.18 の解と十分に小さい Ca において、 
η = y/h >> 1 かつ y1 = hη/r << 1 であり、 dy1/dx = (3Ca)1/3dη/dx << 1 
となる領域が存在する。この領域では d3η/dx3 ~ 0 であり、定数 P、Q、R を用いて 
 
RQP ++≈ ζζη 2
2
1
 
 
となる。ここから、 
 
( ) ( ) RhxCaQ
h
xCaPy ++≈ 31
2
32
1 332
1
      (3.1.19) 
 
ここから、この領域における全曲率は 
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( )
rh
PCa
rdx
yd 131 322
1
2
1 +≈+≈κ       (3.1.20) 
 
となる。式 3.1.20 は本来、領域 BCDE において有効なものであるが、領域 AB や EF におい
ても界面張力は粘性抵抗よりも非常に大きいことから、全領域において有効である。した
がって、式 3.1.20 に静的界面の全曲率κ1 = 2/r を代入すると、 
 
( ) PCa
r
h 323=          (3.1.21) 
 
を得る。 
 式 3.1.18 を積分することによって固有の P、Q、R を得ることができる。この結果、前縁
においては P = 0.643、Q = 0、R = 2.79、後縁においては P = 0.643、Q = 0、R = –0.723 とな
り、式 3.1.21 から、薄膜の厚さ h は、h/r の形で 
 
( ) 323643.0/ Carh =         (3.1.22) 
 
と求まる。さらに、これを式 3.1.19 に代入することによって、B 近傍の界面形状 
 
( ) ( ) rCarxy 3221 379.1/2
1
+≈        (3.1.23) 
 
を得る。式 3.1.23 は、前側の静的界面の延長線（図 3.2 内の点線）を表している。この仮想
線は x = 0 で管壁と平行となるため、 
 
( ){ }321 379.11)0( Caryr −=−        (3.1.24) 
 
となり、領域 AB の正確な全曲率は 
 
( ){ } 1321 379.11)/2( −−= Carκ  
 
もしくは、テイラー展開して 
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( ){ }321 379.11)/2( Car +=κ        (3.1.25) 
 
となる。また、界面張力による気泡前縁部の圧力損失は 
 
( ){ }321 379.11)/2( Car += σσκ  
なので、気泡前縁部における動的な圧力損失は 
 
)/()3(58.3 32 rCa σ         (3.1.26) 
 
と求まる。同様に、気泡後円部の動的な圧力損失は 
 
)/()3(930.0 32 rCa σ−         (3.1.27) 
 
となるので、気泡全体における圧力損失は 
 
( )( ) ( )( ){ } ( )( ) 323232 352.43930.0358.3 CarCarCarPbubble σσσ =−−=∆    (3.1.1) 
 
となる。 
最後に、気泡の流速 U は、液相の流速 UL、管断面積 At及び液薄膜の断面積 Afを用いて 
 
tLft AUAAU =− )(  
 
であり、At – Af = Abubble = pi(r – h)2 であることから（Abubble は気泡断面積）、 
 
22)( rUhrU Lpipi =−  
 
となり、 
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を得る。これを W についてまとめると 
 
)/2()/( 2 rhrhW +−=  
 
となり、h/r << 1 であるので、 
 
)/2( rhW =          (3.1.29) 
 
式 3.1.29 に式 3.1.22 を代入すると、最終的に以下の式 3.1.30 を得る。 
 
32)3(29.1 CaW =         (3.1.30) 
 
3.1.3. 本章の目的 
 
 本章では、マイクロ円管内に設けた T ジャンクションにおいて精製水（連続相）と空気
（分散相）を混合させ、生成されたスラグ流の圧力損失測定実験を行う。実験ではサイズ
の異なる T ジャンクションを用い、T ジャンクションが、下流のスラグ流に与える影響につ
いて調査する。なお、圧力測定を行う場合、円管は矩形チャンネルと比較した場合にバイ
パス流の発生を防げる、軸対称なために取り扱いが容易などの利点を持っている。また、
従来の研究で提案されている関係式[3,8,9]も円管に適したものが殆どである。本節ではその
利点を最大限に活かすべく、直径 486 µm のガラス細管を用いて気液二相流の圧力測定実験
を行う。また、従来の研究では実験結果が提案されている予測式に一致しないという報告
もされている[14, 15]ため、本実験では特にラプラス項の影響について調査を行う。そこで、
ラプラス項に影響を与えると考えられる気泡生成の影響を調査するために、3種類の大きさ
が異なる T ジャンクションを用意した。 
 
3.2. 理論モデル 
 
 本節では、ラプラス項に関係すると考えられる生成気泡について圧力の観点から考察を加
え、気泡生成の影響を考慮した理論モデルの構築を行う。まず、液相中を流れる気泡は管
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断面直径に比べて十分に長く（Lslug > 2d）、気泡の両端は球体の一部であると仮定する。次
に気液混合の初期段階（filling stage）について考える。Filling stage において、幅 winの T ジ
ャンクションからメインチャンネルへと流入する気相は液相との間に界面を形成する。界
面は表面エネルギーを最小とするために球状の一部であると考えられるため、この場合の
気液界面の半径は win/2 の程度であると予測される。ここで、気相が液相へ流入するために
は液相の圧力を、界面張力σと界面の全曲率からなるラプラス圧分だけ上回る必要がある。
壁面の接触角を 0º とした場合、T ジャンクションにおけるラプラス圧∆PLaplace,ent は 2σ/(win/2)
の程度となる。したがって、気相の圧力が一定と仮定すると、T ジャンクションを離脱した
後の気泡の先端における液相と気泡のラプラス圧∆PLaplace,cap は 
 
ar
PP entLaplacecapLaplace σ2~~ ,, ∆∆        (3.2.1) 
 
と見積もることができる。ここで、a = win/d であり、r は管半径である。なお、液相の圧力
は変動し、気相がメインチャンネルに流入する時点で最小値をとること[16,17]、及び壁面の
接触角が 0º とは限らないことから、式 3.2.1 は多少過大評価をしている可能性がある。いづ
れにしても、式 3.2.1 は Bretherton の法則の仮定（∆PLaplace,cap ~ 2σ/r）を覆すものであるので、
以下においては、新たな仮定の下にスケール則[12,18,19]を用いて気泡周りの圧力損失（す
なわち、二相流圧力損失モデルにおけるラプラス項）を求める。まず、静的湾曲面と動的
湾曲面はなめらかに接続される必要があるため、気泡先端（静的湾曲面）におけるラプラ
ス圧∆PLaplace,cap は動的湾曲面において次第に曲率を変化させ、最終的に薄膜部のラプラス圧
–σ/r となる。また、湾曲面はほとんど平面なので、曲率の変化は界面形状の二階微分で与
えられ、気泡と管壁間の液薄膜の厚さを h、動的湾曲面の軸方向長さをλとした場合、次元
としては h/λ2で与えられる。したがって、湾曲面の接続は以下の式 3.2.2 で表現される。 
 
ar
h
r
σ
λ
σσ 2
~2 −−−          (3.2.2) 
 
一方、気泡内の圧力を一定と仮定しているので、湾曲面の曲率の変化（ラプラス圧の変化）
は液相内の圧力の変化を意味する。したがって、静的湾曲面部における液相の圧力の変化
はなく、反対に曲率の勾配を持つ動的湾曲面部においては液相内で圧力変化が存在するこ
ととなる。この圧力差はµUb/h2 の程度である粘性力と釣り合うので（慣性力は無視できると
する）、この関係は 
 






−121~2 arh
U b σ
λ
µ
         (3.2.3) 
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と表すことができる。ここで、Ubは気泡の速度、µは液相の粘度である。これら二式を解く
ことによって液薄膜の厚さ h を h/r の形式で得る。 
 
( )( ) 32312 643.0~ Ca
a
r
h
−
         (3.2.4) 
 
ここで、Bretherton によって導かれた係数 0.643 × 32/3 を復活させた。次に、気泡先端部の球
状部分の半径 r’は係数βを用いて r’ ~ r – βh と表すことができるので[19]、この部分における
全曲率κは、テイラー展開を用いて 
 






+==
r
h
rr
βκ 12
'
2
         (3.2.5) 
 
となる。したがって、気泡先端部におけるラプラス圧は以下の式 3.2.6 で表される。 
 






+==∆
r
h
r
P capLaplace βσσκ 12,         (3.2.6) 
 
なお、係数βは気泡前縁と後縁で異なる値を取るため、前縁と後縁のラプラス圧には差が出
る。この差が気泡周りにおける圧力損失となるため、気泡周りの圧力損失は 
 
( ) ( )( ) rCa
a
rr
hP rearfrontbubble
σσββ 323
12
52.4
~
2
−
−=∆
     (3.2.7) 
 
となる。なお式 3.2.7 の右辺では、再び Bretherton の導いた係数βfront = 2.79 及びβrear = −0.723
を代入している。上の式は、幅の狭い T ジャンクションから生成された気泡は気泡周りの
圧力損失が減少することを示唆しており、これはつまり予測モデルのラプラス項が変化す
ることを意味する。このことは Kreutzer 半実験モデルのラプラス項の一部である fitting 
parameter αが T ジャンクションの幅によって変化したこと、及び非常に小さい値を取ったこ
との説明を可能とする。さらに、式 3.2.4 は T ジャンクションの幅の減少とともに液薄膜の
厚さが減少することを示しているので、幅の狭い T ジャンクションを用いた場合には液薄
膜の影響が無視できる。以上のことから、Kreutzer 理論モデルにおける見かけの摩擦係数の
ラプラス項を式 3.2.8 のように修正することによって正確なスラグ流圧力損失を予測できる
と考えられる。 
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ところが、本解析の初期段階では気泡先端部の半径を r’ ~ ar と仮定しているのに対して、
式 3.2.7 は r’ ~ r − βh という関係から導出されている。この矛盾によって、式 3.2.8 の適用範
囲は厳密には a ~ 1 に限定される。なお、a の値が小さい場合には気泡はその形状を維持す
ることができず、気泡内の圧力を下げるために膨張すると考えられる。 
 
3.3. 実験装置及び方法 
 
 本実験では、精製水–空気を T ジャンクションにおいて混合し、その下流で形成されるス
ラグ流の圧力損失を測定した。また、スラグ長さと気液界面の移動速度を測定する目的で、
T ジャンクション及びその下流側をハイスピードカメラにより撮影した。なお、連続相中に
気泡が一つだけ存在する場合には気泡（つまり気液界面）は連続相の平均速度よりも速い
速度を持つが[11]、気泡が複数存在するスラグ流において、液薄膜が管径に対して十分に薄
い場合には界面の移動速度は各相の superficial velocity の和として扱うことができる[2]。図
3.3 に本実験で用いた実験装置の概略図を示す。本実験装置は 2.2 節で用いた実験装置とほ
ぼ同様のものであり、試験流路直径（d = 486 µm）も同様である。また、本実験では T ジャ
ンクションの幅が異なる 3種類の試験流路（Channel #1、#2、#3 の幅はそれぞれ 136、194、
252 µm）を使用した。圧力測定孔は channel inlet、T ジャンクション及び outlet reservoir の 3
か所に作製した。それぞれの圧力測定孔は、channel inlet においては図 3.4 に示すように流
路入口部のチャンバーに作製し、outlet reservoir においては channel inlet と水平となる位置に
PFA チューブ（内径 1 mm、外径 2 mm）を差し込む穴を開け、この PFA チューブを測定孔
とした。T ジャンクションにおいては、気相流入用の孔を使用した。 
実験方法もまた、2.2節で行った方法とほぼ同様であるので、気液混合やハイスピードカ 
メラによる撮影の詳細は 2.2節に譲り、ここでは圧力損失測定法及び気液界面の移動速度測
定法についてのみ述べることとする。圧力測定には差圧計（Validyne, DP15, 5.5 kPa, ± 0.25% 
FS）を使用した。測定方法は以下の通りである。まず、差圧計を試験流路入口（channel inlet）
と内面が水で満たされた T ジャンクションに接続し、入口及び助走区間損失を含んだ試験
流路上流部（単相流部）の圧力損失∆Pspを測定した。この時点では、気相用シリンジポンプ
系統は試験流路から取り外されている。測定した圧力損失の妥当性を検証するために、入
口及び助走区間損失を含めた圧力損失を求める Phillips [20]の式（式 3.3.1）との比較を行っ
た。 
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Fig. 3.3. Schematic of the experimental setup. 
 
 
 
Fig. 3.4. Schematic of the channel inlet. 
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ここで、Ac, Ap及び L はそれぞれマイクロチャンネルの断面積（チャンネルが複数ある場合
はその合計）、入口プレナムの断面積、チャンネル長さを表し、K90, Kc, Ke 及び K(x)は、それ
ぞれ 90°ベンドの場合の損失係数、収縮の損失係数、拡大の損失係数、及び助走区間におけ
る追加の損失を表す。なお、Phillips [20]は K90 ~ 1.2 を推奨している。また、L が助走区間の
長さよりも長い場合には K(x)は K(∞)となるが、K(∞)を求めるために Chen [21]の提案した
円管における以下の式 3.3.2 を使用した。 
 
( )
Re
3820.1 +=∞K         (3.3.2) 
 
一方、Kc については Kays and London [22]の図（図 3.5）より求めた。なお、今回は出口損失
の影響は除外できるため、Ke = 0 とした。以上の式 3.3.1、式 3.3.2、及び図 3.5 から求めた
圧力損失と本実験における流路入口からTジャンクションまでの区間の圧力損失を図 3.6に
おいて比較した。なお、Ac = pi(486×10-6)2/4 [m2], Ap = (2×10-3)2 [m2], K90 = 1.2, Kc = 1.05, Ke = 0, 
L = 50×10-3 [m]として圧力損失の計算を行った。図より、測定した圧力損失は Phillips のモデ
ルより 7%程度大きい値を示したものの、定性的に良好な一致を示していることが分かる。
この 7%の誤差はチャンネル入口条件の違いなどにより生じたものと考えられ、実験によっ
ては 30%程度の誤差が見られる[23]。以上のことから、流路入口と T ジャンクションの間に
おける圧力損失は正確に測定が行われたと考えられる。 
また、T ジャンクションと流路出口間における単相流圧力損失測定も予備実験として行い、
以下の理論式 
 
d
Lufp
22 ρ
=∆  
 
との比較を行った結果、良好な一致を示すことを確認した。 
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Fig. 3.5. Contraction and expansion pressure loss coefficients: (a) circular channels, (b) parallel 
plates, (c) square channels, and (d) triangular channels [22]. 
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Fig. 3.6. Comparison of the experimentally measured single-phase pressure drop (including 
entrance loss) with the model by Phillips [20]. 
 
 また、スラグ内の流動については、Thulasidas et al. [24]が直径 2 mm の円管及び 2 mm四
方の正方形管内の水―シリコンオイルからなるスラグ流（流動方向は垂直上方）を対象に
PIV 測定を行った結果、スラグ長さが非常に短い（管径と同程度）場合を除いて速度分布は
ポアズイユ流れであることを確認している他、Fujioka and Grotberg [25]が行った数値解析か
らは、スラグ内の圧力損失はスラグが無限に長い場合には完全にポアズイユ流れの圧力損
失と一致することを明らかにしている。さらに、Fujioka and Grotberg はスラグ長さが管径の
3倍を下回ると徐々に気液界面による影響が現われはじめ、流動が完全に発達したポアズイ
ユ流れにならないことも明らかにしている。これは、下流側に位置する気泡の後縁が変形
することによって気泡と壁面との間に存在する液フィルムの厚さが変化し、急激な圧力変
化がもたらされたことが原因である。しかし、彼らの研究では表面張力は 18–25 mN/m を想
定しており、本実験における水の表面張力（72.75 mN/m）と比較してかなり小さい。した
がって本実験におけるフィルム厚さの変化はより限定的であると考えられ、実際に可視化
画像からも彼らの解析結果のようなフィルム厚さの変化は観察されなかった。さらに、本
実験で観測されたスラグ長さは最小でも管径の 2倍程度であり、大部分のスラグは管径の 3
倍以上の長さを有していることから、本実験においては液スラグ中の流動をポアズイユ流
れと仮定する。 
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Table 3.1. Experimental conditions and test channels. 
Continuous phase Pure water 
Dispersed phase Air 
Channels Channel #1 Channel #2 Channel #3 
Channnel inlet diameter d 486 µm 
Air injector width win 136 µm 194 µm 252 µm 
win / d 0.28 0.40 0.52 
Two-phase region length LTP 50 mm 
Single-phase region length LSP 50 mm 
Flow rate ratio Qair/Qwater 0.15–2.0 
Two-phase Reynolds number ReTP 40 < ReTP < 180 
Capillary number Ca Ca < 5 × 10-3 
Weber number We We ≤ 10-1 
High-speed imaging 2000–8000 fps 
 
 以上の予備実験を行った後に、気相用シリンジポンプ系統を T ジャンクションに接続し
た。また、差圧計は channel inlet と outlet reservoir に接続し、流路全体の圧力損失∆Ptotalを測
定した。最後に、二相流圧力損失を∆Ptotalと∆Pspの差として算出した。ハイスピードカメラ
による撮影と∆Ptotal の測定はシステム起動後 15 分以上が経過後に、二相流が安定状態であ
ると判断されてから実行された。また界面の瞬間的な移動速度は、2.5ミリ秒の間に界面が
移動した距離により決定し、界面の平均速度は同一の流れにおいて 250ミリ秒間に（100回）
測定した瞬間的な移動速度の平均として算出した。界面の瞬間的な移動速度の誤差範囲は
高解像度映像の場合に 3.88 mm/s、低解像度映像の場合に 7.77 mm/s である。表 3.1 に本実験
における実験条件及び試験流路をまとめる。 
 
3.4. 実験結果及び考察 
3.4.1. 圧力損失予測モデルの比較 
 
 本実験において測定した圧力損失を、Kreutzer らの、ReTP < 100 で適用可能な理論モデ
ル（式 3.1.2 及び 3.1.4以後、「Kreuzer 理論モデル」と呼び、比較図中においては”Theoretical 
[3]”と表記する）、Kreutzer らの、ReTP > 100 で適用可能な半実験モデル（式 3.1.2 及び 3.1.5、
以後、「Kreutzer半実験モデル」と呼び、比較図中においては”Semi-empirical [3]”と表記する）、
Warnier らの半実験モデル（式 3.1.8～3.1.10、以後、「Warnier モデル」と呼び、比較図中に
おいては”Semi-empirical [4]”と表記する）、及び第 3.2節において提案した理論モデル（以後、
「提案モデル」と呼び、比較図中においては”New model”と表記する）と比較した。なお、
Kreutzer半実験モデルにおける fitting parameter αは一般的な値である 0.13 とした。 
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始めに、Channel #1 における比較の結果を図 3.7 に示す。図から分かるように、Kreutzer 理
論モデル、Warnier モデル、Kreutzer 半実験モデルは±40%の精度で測定値と一致している
が、非常に大きなバラつきを示した。一方、提案モデルはバラつきの大きさは同程度なが
ら、圧力損失を低く見積もっていることが分かる。しかし、Channel #2（図 3.8）及び Channel 
#3（図 3.9）においては反対に、従来の 3モデルが圧力損失を多く見積もっていることと比
較して提案モデルは凡そ±25%の誤差範囲内で圧力損失を予測している。したがって圧力損
失は T ジャンクションのサイズによる影響を受け、それによって理論値（T ジャンクション
のサイズが流路直径と等しい場合）と比較して最大で約 60%程度抵抗が低減することが明
らかになった。しかし、Channel #2 においては測定値が提案モデルと比較して高くなってい
る。この原因については第 3.4.2節において後述する。また、図 3.10 は各流路におけるラプ
ラス圧項の寄与を示した図であり、この図からも各流路においてラプラス圧項が変化して
いることが分かる。 
 次に、慣性力の影響について考察を行う。図 3.11 は測定値と提案モデルが最も良い一致
を見せた Channel #3 における提案モデルと Kreutzer半実験モデルの比較を行った図である。
なお、Kreutzer 半実験モデルにおける fitting parameter αはこの場合における最適値である
0.03 とした。図より、ReTP < 100 の領域においては提案モデルが測定値と良く一致している
のに対して、ReTP > 100 の領域においては Kreutzer半実験モデルがより測定値と一致してい
ることがわかる。このことより、ReTP > 100 の領域では慣性力の影響があることが分かる。 
 
 
Fig. 3.7. Comparison of the models in Channel #1. 
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Fig. 3.8. Comparison of the models in Channel #2. 
 
 
Fig. 3.9. Comparison of the models in Channel #3. 
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Fig. 3.10. Relationship between (Lslug/d)Ca0.33 and fappReTP. 
 
以上の事項より、T ジャンクションのサイズを減少させることでスラグ流の流動抵抗を低減
することが可能であることが明らかになった。しかし図 3.7 に示す通り、T ジャンクション
のサイズが最も小さい Channel #1 における圧力損失特性は他の 2 チャンネルとは異なり、
圧力損失の増加をもたらしている。この原因としては第 2 章で述べた気泡生成メカニズム
の変化が挙げられる。そこで、図 3.12 に気泡長さと圧力損失の測定値と予測モデルとの差
の関係を示す。ここで、気泡長さの予測モデルには式 2.1.2 を用い、fitting parameter α1 及び
α2 はともに 3、気相流量には第 2.4.2 節で用いた Qair,act を用いた。また、圧力損失の予測モ
デルには提案モデルを使用した。この図より、圧力損失の増加と気泡長さの間には相関関
係がないことが分かる。従って、圧力損失の増加は気泡生成に関係するが気泡長さとは異
なる何らかの要因によってもたらされていると考えられる。この要因としては、図 3.12 に
おいて T ジャンクションの減少につれて圧力損失予測値の誤差が増加していることから、
第 2 章で述べた圧力変動が関係していると考えられる。また、可視化実験の結果から、気
泡の生成による速度変動が発生することが明らかになったため、次節において速度変動が
圧力損失に与える影響について調査を行う。 
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Fig. 3.11. Comparison of the non-negligible inertia model [3] and new model in Channel #3. 
The fitting parameter α was chosen as α = 0.03. 
 
 
Fig. 3.12. Relationship between deviations of the pressure gradient and deviations of the slug 
length. (∆P/LNew model) was calculated from Eqs. 3.1.2 and 3.2.9, and Lbubble, model was calculated 
from Eq. 2.1.2 with Qair,act and the fitting parameters α1 = 3 and α2 = 3. 
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3.4.2. 速度変動と圧力損失 
 
 先述の通り、本実験では 2.5ミリ秒間に界面が移動した距離から瞬間の界面移動速度を測
定した。その結果、図 3.13 に示すような周期的な速度の変動が観察された。この速度変動
の周期は気泡生成周期と同期しており、最大の瞬間速度は気泡が T ジャンクションから離
脱する数ミリ秒前に観測された（図 3.13 における i 及び v）。気泡離脱後には界面速度は急
激な低下を見せ、最小の瞬間速度を観測した。ここで、相対的な速度変動∆U/Umeanを以下の
式 3.4.1 で定義し、これと気液流量比 Qair/Qwater との関係を図 3.14 に示す。 
 
meanmean U
UU
U
U minmax −
=
∆
         (3.4.1) 
 
図 3.14 から、∆U/Umeanが Qair/Qwater とともに増加していき、Qair/Qwater > 1 においては 20%以
上になることがわかるが、同時に、この速度変動が T ジャンクションの幅によらないこと
がわかる。また、図 3.15 は ReTP < 100 における圧力損失測定結果の提案モデルからのずれ
と速度変動の関係を示したものであるが、図からは速度変動の増加とともに圧力損失が増
加する傾向が見られる。また、ReTP > 100 における圧力損失測定結果の Kreutzer の半実験モ
デルからのずれと速度変動の関係を示した図 3.16 では、∆U/Umean の増加とともにずれが若
干大きくなる傾向を示したが、ReTP < 100 の場合と比較して∆U/Umeanが小さいことから、圧
力損失のずれは比較的小さい。また、図 3.17 は図 3.15 と図 3.16 を合成した図であり、この
図からも速度変動の増加とともに圧力損失が増加し、さらにその増加の割合は winの減少と
ともに増加することが分かる。このチャンネル間の差は、第 2.4.3節で述べた気泡生成～離
脱サイクル中の圧力変動の影響であると考えられ、さらに図 3.8 において圧力損失の測定値
と提案モデルの間に生じた誤差は速度変動による追加の圧力損失が原因であると考えられ
る。なお、図 3.18 は Umean に対する速度変動の振幅をプロットした図である。この図は速度
変動の振幅が Umean に対して弱い相関関係にあることを示しており、このことから Umean が
低い領域においては∆U/Umeanが相対的に増加することが分かる。 
 
88 
 
 
  
 
(i) 17.5 ms 
 
(ii) 20.0 ms 
 
(iii) 22.5 ms 
 
(iv) 25.0 ms 
 
(v) 27.5 ms 
 
  
Fig. 3.13. Velocity fluctuations induced by the bubble generation. (a) Instantaneous interfacial 
velocities (Channel #1, Qair/Qwater = 0.54). Dotted lines indicate the bubble pinch-off period. (b) 
Successive images of the flow at specific time (i)-(v) plotted in (a). The displacement in the 
period (iv)-(v) is slightly greater than those in (ii)-(iii) and (iii)-(iv). 
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Fig. 3.14. Relationship between the flow rate ratio Qair/Qwater and relative velocity fluctuation 
∆U/Umean. The relative velocity fluctuation increases with the flow rate ratio. 
 
 
Fig. 3.15. Relationship between deviations of the pressure gradient (ReTP < 100) and ∆U/Umeam. 
∆P/L (model) was calculated from the proposed model. 
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Fig. 3.16. Relationship between deviations of the pressure gradient (ReTP > 100) and ∆U/Umeam. 
∆P/L (model) was calculated from the semi-empirical model by Kreutzer et al. [3]. The fitting 
parameter α was chosen as α = 0.03 for the Channels #2 and #3, and α = 0.13 for the Channel 
#1. 
 
 
Fig. 3.17. Composition of Figs. 3.10 and 3.11. It shows the pressure drop deviation increases 
with the magnitude of the velocity fluctuation. 
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Fig. 3.18. Magnitude of the velocity fluctuation vs. Umean. 
 
3.5. 結言 
 
 直径 486 µm のガラス円管中を流れる精製水–空気スラグ流の可視化及び圧力損失測定を
行った。試験流路には気泡を生成する T ジャンクションの大きさが異なる 3 種類の流路を
使用した。測定した圧力損失は試験流路毎に異なり、従来の研究で提案されたモデルと一
致しない結果となった。この結果を受けて、生成気泡および二相流の周期的な速度変動が
圧力損失に与える影響について調査した。 
生成気泡が圧力損失に与える影響について、スケール解析を行った。解析の結果、気泡
内圧は T ジャンクションの幅が狭まるにつれて高くなり、その結果気泡周りの圧力損失は
減少することが明らかとなった。この圧力損失の低下はスラグ流圧力損失モデルで用いら
れる見かけの摩擦係数のラプラス圧項を変化させるため、Kreutzer ら[3]の理論モデルを修正
したモデルを提案した。修正したモデルは Channel #2 及び#3 において ReTP < 100 の範囲で
実験結果とのよい一致をみた。さらに、ReTP > 100 の場合には Kreutzer ら[3]の半実験モデル
で圧力損失の予測が可能であるが、fitting parameter αの値は T ジャンクションの幅によって
変化することが示された。最後に、Channel #1 においては気泡長さが予測値よりも長くなる
ことから、気泡が内圧を低下させるために膨張している可能性が示唆された。また、速度
変動が圧力損失に与える影響については、慣性力の影響は見られず、平均二相流流速に対
する速度変動の振幅∆U/Umean が増加するにつれて追加の圧力損失が発生することが明らか
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になった。さらに、圧力損失の増加率は winが減少するとともに増加することが明らかにな
った。 
以上の事柄より、流動形態がスラグ流の場合には、気泡の生成時、生成後の両段階にお
いて圧力損失が気泡による影響を受けることが明らかとなった。したがって、マイクロチ
ャンネル内沸騰流において安定したスラグ流を得るためには質量流量を増加させる必要が
あると言える。これを回避するためには流動形態を変化させる手法が有効であると考えら
れる。流動形態としては気泡流、環状流、噴霧流が挙げられるが、環状流や噴霧流は CHF
が低下する恐れがあるため、気泡流が最適であると考えられる。気泡流の場合にも、第 2.4.4
節で述べたように気泡同士の結合が問題となるが、より小径の気泡を生成することが可能
となれば気泡同士の結合は起こりにくくなると考えられることから、次章においては気泡
離脱直径の制御手法についての研究を行う。 
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第 4章 
 
 
壁面形状と生成気泡 
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4.1. 緒言 
 
 前章までにおいて、スラグ流の不安定性解消には、(a) 液相の流量を増加させる、及び (b) 
T ジャンクションの幅を広くすることが有効であることが示された。また、幅の狭い T ジャ
ンクションから気泡を生成した場合、スラグ流の圧力損失は低下することも示された。こ
こで、これらの結果を沸騰流の場合について考察すると、沸騰流の安定化のためには、(a) 液
相の流量を増加させ、また (b) 可能な限り大きな nucleation cavity から気泡を生成させるこ
とが重要であると考えられる。しかし、沸騰現象において活性となる nucleation cavity のサ
イズは限定されること[1]や、加工の際にできた微小な傷なども nucleation cavity となりうる
ことから、後者の制御は現実的とは言えない。また前者についても、一般的にマイクロ流
体デバイスに用いられるマイクロポンプは駆動力に限界があることから[2]、流量の増加に
は限界がある。なお、沸騰流の場合には流路中の気液界面においても相変化が起きるため、
気泡内圧を予測・計測することは困難であり、また相変化による加速損失が発生するため[3]、
断熱二相流で示された抵抗低減効果が同様に発現するかという点については疑問が残る。 
以上を鑑みると、沸騰流の安定化を実現する方策として、(a) nucleation cavity のサイズを
相対的に拡大する、すなわち流路直径を減少させる方法、(b) 流路直径を拡大し、流路長さ
を減少させることによって圧力損失を減少させ、流量を増加させる方法が挙げられるが、
さらに (c) 流動形態をスラグ流から転換させる方法も不安定性を解消する可能性を持って
いる。そこでどのような流動形態が最も望ましいかという問題になるが、クオリティの高
い環状流（annular flow）や噴霧流（mist flow）は圧力損失は小さいものの、ドライアウトを
起こしやすい、すなわち CHF の低下が懸念される。一方、気泡流（bubbly flow）はクオリ
ティが低いことから CHF の低下は起こりにくいと考えられ、また気泡が流路断面のほとん
どを埋めるほどまでに成長しなければ Ledinegg instability 等も発生しにくいと考えられる。
しかし、先述の通り nucleation cavity のサイズの制御は困難であることから、それに依存す
る生成気泡直径の制御は難しい。このため、流路直径（もしくは水力直径: hydraulic diameter）
が 100 µm 程度かそれ以下のマイクロチャンネルにおける流動形態は、多くの場合において
生成気泡直径が流路直径以上となるために気泡流が観察されずに直ちにスラグ流を形成す
る[4–9]。したがって、マイクロチャンネル内沸騰流において気泡流を生成するためには
nucleation cavity のサイズに依存せずに微小気泡を生成する技術を確立する必要がある。 
 マイクロスケールにおける沸騰現象では、マクロスケールにおいて支配的であった重力
の影響が減少し、代わりに表面張力が支配的となる[10]。特に、水は他の液体と比較して非
常に大きな表面張力を持つためにこの傾向は顕著となる。また、生成された気泡は表面張
力により加熱壁面に留まることから、表面張力の影響の増加は気泡の壁面からの離脱を妨
げることにつながる。このことはすなわち、浮力の小さい小気泡やマイクロチャンネル内
気泡はそれぞれの nucleation site に留まる傾向にあることを意味するが、気相（水蒸気）は
高熱流束を取り除くことができないことから、生成された気泡は新たな気泡生成のために
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nucleation site を離脱することが望ましいと考えられる。換言すれば、熱伝達率は nucleation 
site の増加および各 nucleation site における気泡生成の数を増加させることによって向上す
る可能性がある。前者は人工的な nucleation site [11–14]を作製することや表面装飾[15–24]に
より実現可能であり、後者についても気泡の早期離脱を何らかの手段によって促進可能と
なれば実現できる。なお、気泡が加熱壁面に留まり続けた場合には壁面の局所的なドライ
アウトが起こり、壁面のバーンアウトを引き起こしかねない[25–28]。従って、システムの
安全な運転という点においても気泡の成長および離脱の制御手法を確立することは重要で
ある。 
 気泡成長メカニズムはプール沸騰の場合も沸騰流の場合も原理的には同一である。気泡
生成は壁面上のキャビティもしくはクラック内にある核において開始され、気泡は液相の
蒸発によって成長する。Mikic ら[29]は一様な過熱液中の気泡の成長速度を解析し、r ~ tnと
いう関係を見出した（ここで、r と t はそれぞれ気泡半径および時間であり、n は定数であ
る）。Mikic らは定数 n の値は慣性が支配的な場合と熱拡散が支配的な場合で異なり、それ
ぞれ n = 3/4 および n = 0.5 であるとした。これに加えて最近、複数の研究者はこの定数が壁
面加熱度にも依存することを示唆している[11,12,30–32]。 
 気泡離脱過程においては、プール沸騰と沸騰流の間ではそのメカニズムはわずかに異な
る。プール沸騰の場合、働いている力は表面張力、浮力、および蒸発による推進力である
のに対して、沸騰流の場合にはこれらの力に加えてせん断力と慣性力が影響する[33,34]。
Lesage and Marois [35]は断熱状態における気泡の成長と離脱について数値解析および実験
を行い、離脱直前の気泡の形状およびサイズは、代表長さを nucleation cavity の半径とした
ボンド数に依存することを明らかにした。さらに彼らは、ボンド数が高い場合には静水圧
がラプラス圧を上回り、結果として気泡下部が球形を保たずにくびれることを数値解析か
ら明らかにした。また、同様の結果はプール沸騰でも観察された[36]。このことは、（沸騰
流において、レイノルズ数や熱流束が増加すると気泡離脱直径が小さくなるという事実[32]
はあるにせよ）気泡離脱直径は原理的に nucleation cavity のサイズおよび表面張力と浮力の
つり合いに依存していることを示唆するものである。 
 本研究では、表面張力と浮力のつり合いを変化させることを目的として 2 種類の鋸歯状
壁面（saw-tooth surfaces）を用意し、これらの壁面によってキャビティのサイズに依存しな
い気泡を生成する。試験液体に炭酸水を用いることによって、断熱状態における壁面上で
の自発的な気泡生成が可能となるため、本実験によって気泡生成直径に対する力のつり合
いの変化の影響を観察することが可能となる。気泡の成長および離脱の様子はハイスピー
ドカメラによって可視化した。 
 
4.2. 実験装置及び方法 
 
 本実験においては、炭酸水プール中に静置した 5種類の銅製試験壁面上から (i) 自発的に
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発生した気泡生成～離脱サイクルの可視化、及び (ii) 各 nucleation cavity から一定時間に生
成される気泡数の測定を行った。試験壁面は 4 種類の鋸歯状壁面（図 4.1、壁面 A～D）及
び平滑面（壁面 F）を用意した。壁面 A～D はワイヤー放電加工（wire-cut Electrical Discharge 
Machining）により作製し、同様のピッチ（0.5 mm）と異なる開放角（A：30º、B：60º、C：
90º、D：120º）を持つ。実験は図 4.2 に示す装置を使用し、以下の手順で行われた。(a) 試
験壁を 20 cm × 20 cm × 20 cm のガラス製水槽に静置し、(b) 20℃の精製水に炭酸ガスを注入
した後に静かに水槽内に注ぎ、水位を壁面から約 3 cm とする。(c) 炭酸水注入後、直ちに
壁面上から気泡が発生し、(d) 光源（LA-HDF6010WD, HAYASHI）を作動させ、(e) 気泡生
成～離脱サイクルの可視化にはマイクロスコープ（VH-Z35, KEYENCE）を装着した高速度
カメラ（VW-9000, KEYENCE）によって気泡の様子を観察する。この際、高速度カメラに
よる撮影は 30～2000 fps で行い、マイクロスコープの倍率は気泡のサイズに従って 35倍～
245倍の間で調節した。撮影した動画像は時間毎の気泡直径、気泡離脱直径、及び気泡が壁
面上に留まる時間の測定、並びに気泡形状の観察に使用した。また、(f) 生成気泡数の測定
にはマクロスコープ（Micro-Nikkor 105mm f/2.8, Nikon）を装着したハイスピードカメラ
（FASTCAM-NEO, Photron）を使用し、炭酸水を水槽内に注いでから 1 分、10 分、20 分、
30 分、40 分、50 分、60 分後に壁面上方から 60 fps で 30秒間の撮影を行い、30秒間に各キ
ャビティから生成された気泡の数を求めた。なお、実験(ii)によって位置を特定した
nucleation cavity の直径は、デジタルマイクロスコープ（VHX-2000, KEYENCE）により撮影
した画像から測定した。測定精度は±2.2 µm である。 
 
 
Fig. 4.1. Four different saw-tooth surfaces. The surfaces are made of copper and were 
fabricated by the wire-cut EDM (Electrical Discharge Machining). 
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Fig. 4.2. Experimental setup. 
 
4.3. 実験結果及び考察 
 
 本実験を通して、図 4.3 に示すような 4種類の気泡離脱モードが観察された。以後、これ
らの離脱モードは、モード 1：平滑面における自発的離脱モード（Spontaneous mode）、モー
ド 2：鋸歯状壁面における自発的離脱モード、モード 3：鋸歯状壁面における double contact
モード、及びモード 4：鋸歯状壁面における top contactモードと呼ぶ。これらの異なる気泡
離脱モードのメカニズムを理解することを目的として本実験では最初に、ある時刻 t におけ
る瞬間気泡直径 d を測定し、この関係を図 4.4 及び図 4.5 に示すグラフにおいて比較した。 
 
 
Fig. 4.3. Bubbles immediately prior to the detachment in different bubble departure modes. (a) 
Spontaneous mode on the flat surface (Mode 1), (b) Spontaneous mode on the saw-tooth 
surface (Mode 2), (c) Double contact mode (Mode 3), and (d) Top contact mode (Mode 4). 
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Fig. 4.4. Normalized instantaneous bubble diameter in Spontaneous mode on the flat surface 
(Mode 1). 
 
なお、d 及び t はそれぞれ気泡離脱直径 D 及び壁面上に気泡が留まる時間（発泡から離脱ま
での時間：bubble life time）T によって正規化を行った。また、実線は d/D ~ (t/T)0.5 [29]を示
している。図より、全モードの気泡において d/D ~ (t/T)0.5 よりわずかに緩やかな成長をして
おり、壁面 A におけるモード 2 及び壁面 A と B におけるモード 3 の気泡成長曲線は d/D ~ 
(t/T)0.5上に位置している。このことから、本実験の気泡生成メカニズムは飽和温度における
沸騰と同様のものと考えられる。 
また、図 4.6、表 4.1 及び 4.2 にそれぞれ気泡離脱直径 D と bubble life time T の各壁面にお
ける測定結果を示す。図 4.6 より、全体的に鋸歯の開放角が小さいほど気泡離脱直径は小さ
く、bubble life time は短くなる傾向が分かる。さらに表 4.1 より、500 µm より小さい気泡は
平滑面では生成されず、鋸歯状壁面でのみ生成可能である他、モード 2 やモード 4 では離
脱直径のバラつきが大きいことが分かる。また、それらのモードと比較してモード 3 では
離脱直径のバラつきは比較的小さい。なお、開放角が最も大きい壁面 D においてはモード 3
はほとんど観察されなかった。さらに、bubble life time については（表 4.2）、モード 1 の気
泡が最も長く、1 分以上も壁面に留まる気泡も観察された。その上、モード 2 やモード 4 の
T は概して短かった一方で、離脱直径が 500 µm を超える気泡は 1 オーダー程度長い時間壁
面に留まることが明らかになった。 
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Fig. 4.5. Normalized instantaneous bubble diameter in Spontaneous mode on saw-tooth 
surfaces (Mode 2), Double contact mode (Mode 3), and Top contact mode (Mode 4). 
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Fig. 4.6. Bubble departure diameter and life time for flat and saw-tooth surfaces. 
 
 
Table 4.1. Range of the bubble departure diameter D [µm] on the test surfaces in Modes 1–4. 
Surface 
Mode 
1 
Spontaneous (flat) 
2 
Spontaneous 
(saw-tooth) 
3 
Double contact 
4 
Top contact 
A --- 53–230 188–317 65–677 
B --- 128–431 211–505 356–463 
C --- 161–463 276–565 258–596 
D --- 134–1142 189–401 133–962 
F 500–1043 --- --- --- 
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Table 4.2. Range of the bubble life time T [sec] on the test surfaces in Modes 1–4. 
Surface 
Mode 
1 
Spontaneous (flat) 
2 
Spontaneous (saw-tooth) 
3 
Double contact 
4 
Top contact 
A --- 0.24–2.12 2.38–3.71 0.15–19.26 
B --- 0.58–7.89 2.10–8.30 3.74–4.76 
C --- 1.62–8.16 4.23–21.12 2.32–6.73 
D --- 0.59–65.39 5.53–22.36 0.61–43.84 
F 14.21–71.23 --- --- --- 
 
4.3.1. 生成気泡数と壁面形状及び経過時間の関係 
 
 本節では、図 4.7 に示すような画像を用いて測定した 30秒間における各 nucleation cavity
からの生成気泡数について述べる。なお、図 4.7 からも明らかなように本実験では各鋸歯状
壁面の間に 3 つの平滑面（Surface F）が存在するが、平滑面における生成気泡数及び面積は
3 つの平滑面の合計とする。また、全ての壁面上において時間経過とともに気泡離脱直径が
大きくなる傾向が見られた。 
 図 4.8 に、単位面積における各壁面上の活性な nucleation site の数と経過時間の関係を示
す。この図より、炭酸水注入直後から 10 分程度の間は Surface D を除く全ての壁面上にお
いて活性な nucleation site の数はほぼ同じであることが見て取れる。しかし、Surface F にお
いては 20 分後以降に活性な nucleation site の数が大きく減少している。一方、鋸歯状壁面は
Surface F と比較して活性な nucleation site の減少率が低い。この理由として、Surface F が表
4.2 に示した通り非常に長い bubble life time を有していることが挙げられる。可視化画像か
らは bubble life time の増加とともに気泡が壁面から離脱してから次の気泡が生成されるま
での時間も増加する傾向にあることも明らかになっており、したがって撮影を行った 30秒
間は気泡が離脱してから生成されるまでの間であったと考えられる。さらに、1 つの
nucleationcavity から 30 秒間に生成される気泡数の平均と時間経過の関係を示す図 4.9 から
は、鋸歯状壁面上で生成される気泡数が時間経過とともに減少することが分かる。これは
炭酸水中に溶解している二酸化炭素が時間経過とともに減少するためである。なお、平滑
面上の気泡数に大きな変化が見られないのは、bubble life time が長いためであり、Surface D
上において 30 分経過以降の気泡数に大きな変化が見られない理由は、生成される気泡の直
径が大きくなり、それに伴って bubble life time が長くなったためである。これらのことは図
4.10 に示す生成気泡数と経過時間の関係を見ても明らかである。さらに、それぞれの壁面
の粗さをレーザー変位計（LT–9000, KEYENCE）で計測したところ、Surface A～D 及び Surface 
F の Ra はそれぞれ 5.65, 4.94, 2.75, 1.21, 及び 1.31 µm であり、Surface D における Raが最も
小さい結果となった。このことも Surface D上で気泡生成数が少なかった原因の一つである
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と考えられる。 
 
 
Fig. 4.7. Top view of the surfaces for measuring the number of the nucleated bubbles at 1 
minute after pouring the carbonated water. 
 
 
Fig. 4.8. Relationship between the number of the active nucleation site (per unit area) and the 
elapsed time from pouring the carbonated water. 
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Fig. 4.9. Time dependence of the average number of the nucleated bubbles from one active 
nucleation site. 
 
 
Fig. 4.10. Dependence of the number of the departing bubbles to the elapsed time. 
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4.3.2. 気泡離脱直径とキャビティサイズの関係 
 
 鋸歯状壁面において、炭酸水注入後 1～60 分において活性となったキャビティの直径を
測定した結果を図 4.11 に示す。鋸歯状壁面において、最小及び最大のキャビティ直径はそ
れぞれ 13 µm 及び 63 µm であった。また、Surface A においては 15～20 µm のキャビティが
最も多かったが、その他の鋸歯状壁面においては 30～35 µm のキャビティが最も多い結果
となった。これらをまとめて平滑面上のキャビティ直径と比較したのが図 4.12 である。こ
の図から、平滑面上のキャビティは鋸歯状壁面上のキャビティと比較して小径のキャビテ
ィが多いことが分かる。 
 ところでLesage and Moris [35]は数値解析の結果から、キャビティの半径をbとするとき、
気泡が離脱する際の主曲率半径 R は 
 
13.0375.0 149.0805.0 bb BoBoR −=
−
 
 
で表せることを示した。ここで、Bobはキャビティの半径を代表長さとしたボンド数であり、
異なる相間の密度差∆ρ、重力加速度 g、及び界面張力σを用いて 
 
σ
ρ 2gbBob
∆
=  
 
と表されるここで、Bob が十分に小さい場合には壁面から離脱する直前の気泡の形状はほぼ
球形となるので、式 4.1 は気泡離脱半径とみなすことができることを利用して（本実験にお
ける Bobは O(10-6)–O(10-4）程度）、先ほど測定したキャビティの直径から気泡離脱直径を計
算すると、キャビティの直径が 10 µm の場合に D = 1078 mm、直径が 65 µm の場合には D = 
1446 µm となる。これらの値は、本実験における平滑面上の気泡離脱直径（500～1043 µm、
表 4.2）よりも大きく、一致しない。この原因はキャビティのサイズに起因する気泡離脱メ
カニズムの違いにあると考えられる。すなわち、Lesage and Moris [35]や、その他の気泡離
脱メカニズムに関する研究[36–39]において用いられたキャビティのサイズが 102–103 µm の
オーダーだったのに対して、本実験のキャビティは 101 µm オーダーである。また、気泡離
脱直径がキャビティのサイズに依存するとした場合、鋸歯状壁面上で生成された気泡の直
径は平滑面上で生成された気泡の直径と同じ程度か、もしくは大きくなるはずであるが、
実験結果は反対を示している（表 4.1）。 
以上の事項より、以下においては第一に平滑面上における気泡離脱メカニズムを明らか
にし、次に鋸歯状壁面及びその開放角の変化による気泡離脱メカニズムの変化について可
視化動画像と解析的手法を用いて明らかにしていく。 
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Fig. 4.11. Distribution of the cavity diameter on the saw-tooth surfaces. 
 
 
Fig. 4.12. Distribution of the cavity diameter on the saw-tooth surfaces and the flat surfaces. 
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4.3.3. 平滑面における自発的離脱モード（モード 1） 
 
従来の研究[35–39]において、気泡が平滑面上のキャビティもしくはノズルから離脱する
際には気泡下部の「首」部分が絞られることが明らかにされている（図 4.13）。しかし、図
4.3a からも明らかなように、本実験条件においては気泡が離脱する直前においてもこのよう
な「首」のくびれは見られない。これは、従来の研究と比較して本実験の気泡離脱直径が
小さく、したがって浮力が小さいためである。このことから、本実験条件においては従来
の研究とは気泡離脱メカニズムが異なると考えられるため、ハイスピードカメラ（10000 fps、
マイクロスコープの倍率 245倍）における可視化を行った（図 4.14）。その結果、図におけ
る 3455.5 ms頃からキャビティの右端に位置していた接触線がゆっくりと移動を始め、さら
に 4056.1 ms頃から 4056.7 ms にかけて移動速度を増してキャビティ左端まで移動している
ことが明らかになった。一方、nucleation cavity から気泡が生成される様子を可視化した図
4.15 からは、気泡が常に球形を保ちながら成長している様子が分かる。したがって、気泡
の接触角は図 4.16 に示すように気泡の成長とともに減少していくが、接触角は後退接触角
を下回ることができないため、接触角が後退接触角に達すると接触線は直ちにピン止めを
解消するか、接触角を変化させないために気泡の形状を変形させる必要がある。何れの場
合にしても、接触線はほどなくキャビティのエッジから移動すると考えられるため、図 4.14
で見られた接触線の移動は、気泡成長による接触角の減少によって接触線のピン止めが解
消されたことが原因と考えられる。また、接触線のピン止めが解消された後も気泡は成長
を続けるため、接触線はさらにキャビティ左端へと移動していくが、接触線の長さが短く
なることは表面張力により気泡を壁面に留めようとする力が減少することを意味するため、
浮力と表面張力のバランスが崩れる。これにより接触線の移動が促進され、最終的にキャ
ビティの左端に到達することによって気泡が離脱する。このような離脱メカニズムは、キ
ャビティのエッジにおける接触角が後退接触角を下回った場合にのみ起きると考えられ、
したがって接触線のピン止め解消によって気泡が離脱するためにはキャビティのサイズが
十分に小さい（約 50 µm 程度以下）必要がある。 
 
108 
 
 
Fig. 4.13. Nitrogen bubble near pinch-off [37]. 
 
 
Fig. 4.14. Successive images of the unpinning of a bubble at a nucleation cavity (cavity 
diameter: 40 µm). 
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Fig. 4.15. Successive images of the nucleation of a bubble from a nucleation cavity (cavity 
diameter: 40 µm). 
 
 
Fig. 4.16. Schematic of the contact angle alternation with the bubble growth. 
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4.3.4. 鋸歯状壁面上における自発的離脱モード（モード 2） 
 
図 4.3a に見られるように、モード 1 で壁面から離脱する直前の気泡の形状は、nucleation 
cavity におけるピン止め（表面張力）が浮力と反対方向に働いて釣り合っているため球形で
はない[35,36]。しかしモード 2（図 4.3b）においては、壁面の傾斜によって壁面に対して浮
力が働く向きが変化するため、力のつり合いが変化する（図 4.17）。この場合の気泡離脱メ
カニズムの詳細を明らかにするために壁面 A 上の離脱気泡の高速度カメラによる可視化を
行った（図 4.18）。図において、図 4.18a～4.18c にかけて気泡が nucleation cavity にピン止め
され、浮力によって気泡前端（上側）と後端（下側）の接触角が変化している様子が確認
できる。気泡が成長するにつれて浮力は大きくなるが気泡はキャビティにピン止めされて
いるため、気泡後端の接触線付近において気泡形状が球形ではなくなる。一方、表面直力
は気泡の形状を球形に保つ方向に作用するので、最終的に後端のピン止めが解消されて気
泡はキャビティから離脱する（図 4.18d）。しかし興味深いことに、一部の気泡はピン止め
解消後も浮力の働く垂直方向には移動せずに壁面を約 1 ms滑ったのちに壁面から離脱した
（図 4.18e～4.18g）。このことは、気泡がピン止め解消後も disjoining pressure によって壁面
と接触を保つが、ピン止めの場合とは異なり容易に壁面からの離脱が可能であることを示
唆している。以上の事項より、気泡の離脱には後端のピン止め解消が重要な役割を果たし
ていると結論付けることができる。また、ピン止めは浮力によって気泡が壁面上を「転が 
 
 
Fig. 4.17. Force balance working on bubbles departing from (a) a flat surface and (b) an 
inclined surface. 
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Fig. 4.18. Successive images of a departing bubble in Mode 2 (Surface A). The pinning of the 
contact line at the rear edge of the nucleation cavity disappeared at 1.7395 s. 
 
る」ことによって解消されるため、キャビティのサイズが同一な場合において、気泡離脱
直径は壁面が垂直方向から傾斜している角度θwall（図 4.17b）が小さいほど小さくなり、θwall 
= 0º（垂直壁面）においてピン止め解消効果が最大となり離脱直径が最も小さくなると考え
られる。このことは本実験で得られた結果とも良い一致を示している。表 4.1 において、壁
面 A（θwall = 15º）、B（θwall = 30º）、C（θwall = 45º）、D（θwall = 60º）、及び F（θwall = 90º）に
おけるモード 2（壁面 F はモード 1）の気泡離脱直径 D を比較すると、θwallが小さいほど D
が小さくなる傾向が見られる。しかし、気泡離脱直径は nucleation cavity のサイズにも依存
するため、θwallのみでは気泡離脱直径の制御をすることは不可能である。 
 
4.3.5. Double contactモード（モード 3） 
 
 上述の通り、傾斜壁面によって気泡離脱直径を小さくすることは可能であるが、離脱直
径は nucleation cavity にサイズに依存するため、完全に離脱直径の制御をすることはできな
い。そこで、より小さい、またはより均一な離脱直径を得るためには、キャビティのサイ
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ズに（ほぼ）依存せずに後端のピン止めを気泡自らが解消するメカニズムが必要となる。
これは即ち、気泡は振動のような外部からのエネルギーを得るか、もしくは気泡自らがな
んらかの方法によってキャビティから「転がる」ないし移動する必要があることを意味し
ている。本研究では、鋸歯状壁面によって気泡を自発的に移動させる手法を確立させる。 
 気液界面は表面自由エネルギーを最小にするために球形（の一部）を形成する方向に働
くという特性を持っている。気泡の成長においてもその特性は同様であるが、鋸歯状壁面
上の気泡は成長するスペースが限定されているため、気泡は自発的に壁面から離脱しない
限り成長とともに反対側の壁面と接触する。以後、この状況をダブルコンタクト（double 
contact）と呼称する。ダブルコンタクト後、気泡に起こりうる状況として以下の 3 つが挙げ
られる。すなわち、(a) 気泡が反対側の壁面と接触すると同時に壁面から離脱する、(b) 気
泡は変形しながら成長を続ける、そして(c) 気泡は球形を保ちながら成長するために垂直上
方向（よりスペースのある方向）へ移動する、という状況である。最初に(a)の場合につい
て、著者らが過去に行ったもの[40]と類似した熱力学的解析を行い、ダブルコンタクト直前
と直後の相対的な表面自由エネルギーについて調査した。 
 本解析では、図 4.19 に示す 2 つの平衡状態における表面自由エネルギーの比較を行う。
なお、簡単のために浮力の影響は考慮に入れず、接触角θは平衡接触角とした。この状態に
おいて、”single contact”（図 4.19a）及び”double contact”（図 4.19b）の場合の全表面自由エ
ネルギーF はそれぞれ以下の式 4.1 及び式 4.2 で表現できる。 
 
SLSSLSGSSGLGSLGS AAAF ,,, γγγ ++=      (4.1) 
SLDSLSGDSGLGDLGD AAAF ,,, γγγ ++=      (4.2) 
 
 
Fig. 4.19. Two models for the thermodynamic analysis. 
113 
 
ここで、γ及びAはそれぞれ表面張力及び表面積を表し、添え字 S, D, LG, SG, 及び SLは single 
contact, double contact、気液界面、固気界面、及び固液界面を意味する。しかし、γSG, γSL, AS,SL 
及び AD,SLは直接求めることができないため、F の絶対値を求めることはできない。そこで、
式 4.3 に示す通り、式 4.1 から式 4.2 を引くことによって相対的な表面自由エネルギーFrel
を求める。 
 
( ) ( ) ( )SLDSLSSLSGDSGSSGLGDLGSLGDSrel AAAAAAFFF ,,,,,, −+−+−=−= γγγ  (4.3) 
 
ここで、2 つの平衡状態における気泡の半径方向への成長が無視できる、即ち r1 = r2 = r と
仮定し、AS,SL – AD,SL = – (AS,SG – AD,SG)であることに注目すると、式 4.3 は以下のように書き
直すことができる。 
 
( ){ } ( )
( )
( ) θpiγθpiγθpiγ
γ
θpiθpiγθpiθpiγ
22222
,,
222222
sinsincos12
sin2sincos4cos12
rrr
AA
rrrrF
SLSGLG
SLDSLSSL
SGLGrel
+−−=
−+
−+−+=
　
　　　　　　　
 (4.4) 
 
さらに、ヤングの式（Young’s equation）[41] (式 4.5)を用いることによって式 4.4 は最終的に
式 4.6 に書き換えられる。 
 
SLSGLG γγθγ −=cos        (4.5) 
( ){ }θθθγpi 22 sincoscos12 −−= LGrel rF      (4.6) 
 
式 4.6 は、値が正の場合には single contact の場合のほうがエネルギーが高い（即ち比較的不
安定）であることを意味している。計算の結果、いかなる平衡接触角においてもdouble contact
の場合のほうがエネルギーが低いことが明らかになったため、double contact 状態は熱力学
的により安定な状態であると言える。 
 次に(b) の「気泡は変形しながら成長を続ける」という場合について考える。このような
状況は気液界面張力の低い場合や気泡の成長が著しく速い場合には起こる可能性があるも
のの、今回の実験条件ではこのような状況は起こりにくいと考えられる。従って、状況(c)
の「気泡は球形を保ちながら成長するために垂直上方向（よりスペースのある方向）へ移
動する」という現象が起こると予想される。その場合、気泡はモード 2 の場合と同様にピ 
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Fig. 4.20. Successive images of a departing bubble in Mode 3 (Surface A). The double contact 
happened at 3.355 s and the pinning of the contact line at the rear edge of the nucleation cavity 
disappeared at 3.565 s. 
 
ン止めを解消して壁面から離脱することが期待される。ただし、この場合にはピン止めを
解消するために働く力は浮力ではなく表面張力となる。 
 以上の仮定は壁面 A上に生成された気泡の可視化によって実証された（図 4.20）。図 4.20
において、キャビティから発泡した気泡はモード 2 と同様の成長をするが、壁面からの離
脱はせずに 3.355 秒（図 4.20c）に反対側の壁面と接触する。その後気泡はさらに成長を続
け、キャビティにピン止めされている後端の接触線付近を除いて球形を保っている（図
4.20d）。そして、3.565秒（図 4.20e）においてピン止めは解消され、気泡は直ちに完全な球
形となり壁面から離脱した。なお、この離脱メカニズムをさらに詳細に明らかにするため
に、図 4.21 において気液界面の形状及び気泡の重心の移動を追跡した。その結果、気泡は
double contact 後も常に球形を保っていることが明らかになった。さらに、気泡の重心の軌
跡は初期段階においては浮力の影響を受けて壁面から垂直な線よりもわずかに上方へ位置
し、double contact 後は垂直方向へと向きを変えることが明らかになった。しかしながら、
後端の接触線は 3.563秒までキャビティにピン止めされたままであり、従って後端の接触角
は気泡の成長とともに大きくなっていった。後端の接触角の増加は気泡が球形から大きく
変形するという結果をもたらすので、表面張力は球形を保つためにピン止めを解消する方
向へ働く。最終的には 3.565秒においてピン止めが解消され、後端の接触線は前端の接触線 
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Fig. 4.21. Instantaneous bubble shapes for the bubble visualized in Fig. 4.8 at 2.809 s, 3.355 s, 
and 3.565 s. A trajectory of the center of gravity (per 200 ms) and auxiliary circles (dashed 
line) are also depicted. 
 
方向へ移動した。同様の傾向は壁面 B 及び壁面 C においても観察されたが、図 4.22 に例示
した通り、気泡離脱直径及び bubble life time は大幅に増加している。これは鋸歯の開放角が
大きくなったために気泡形状の変形量が減少した結果、ピン止め解消が効果的に促進され
なかったためと考えられる。 
 また、気泡は壁面上にランダムに配置された nucleation cavity から生成されるため、いく
つかの気泡は鋸歯の最底部で生成され、成長とともに壁面底部の曲面と接触する（図 4.23）。
このような気泡は上述したメカニズムとは異なり、bubble life time の初期段階でピン止めが
解消されるにもかかわらず気泡は壁面上に留まった。以下においてはこのような状態
を”bottom double contact”と呼称し、以下において bottom double contact がピン止め解消後も
壁面から離脱しなかった原因について考察する。 
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Fig. 4.22. Instantaneous bubble shapes for a bubble in Mode 3 (Surface C) at 4.4 s, 6.8 s, and 
8.7065 s. The unpinning was happened at 8.707 s and the rear contact line moved toward the 
front contact line. A trajectory of the center of gravity (per 400 ms) and auxiliary circles 
(dashed line) are also depicted. 
 
Bottom double contact の場合、気泡の周囲は壁面で囲まれているためにピン止めは bubble 
life time の初期段階で解消されるが、先述の通り double contact は single contact と比較して
熱力学的により安定な状態である。また、ある状態から別の状態へと変化するためにはい
くらかのエネルギーが必要とされ、その必要量は元の状態の安定性が高いほど高い[40]た
め、double contact 状態にある気泡は別の状態へと変化する、即ち壁面から離脱するために
はより多くのエネルギーが必要となる。通常、モード 3 においてはこのエネルギーはピン
止めが解消されることから得られるが、bottom double contact の場合には気泡表面の比較的
大部分が壁面と接触しているために安定性はより高く、必要なエネルギーはピン止めの解 
消だけでは得られなかったと考えられる。従って、ピン止めが解消された時点では気泡が
壁面から離脱することができず、離脱に必要なエネルギーは気泡の成長とともに増加する
浮力から得ている。しかし、気泡成長の初期段階でピン止めは解消されているため、これ 
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Fig. 4.23. Successive images of a departing bubble in the bottom double contact (Surface A). (a) 
The bubble pinned at a nucleation cavity contacts the bottom rounded surface at 0.590 s. (b) 
The contact point moves to the opposite inclined wall as the bubble grows and the pinning 
disappears. (c) The bubble maintains the double contact even after the unpinning and (d) 
finally departs from the surface. 
 
らの気泡が壁面から離脱する際の直径は比較的小さくなっている。また、鋸歯の開放角が
大きくなるほど観察された double contact 中に占める bottom double contact の割合は増加し、
壁面 D では bottom double contact のみが観察された。 
さらに、壁面 B上の一部の気泡では通常の double contact においても壁面 A や壁面 C の場
合とは異なる挙動が観察された（図 4.24）。これらの気泡はピン止めが解消された後も壁面
に留まり続けるという特徴を示しており、図 4.18 で観察された現象と類似している。しか
し、図 4.18 の場合とは異なり気泡は 2 ms以上に渡って壁面から離脱しなかった。その理由
として考えられることは、single contact と double contact との間にある熱力学的安定性の差 
である。また、ピン止めが解消されたにもかかわらず気泡が壁面から離脱しなかった原因
としては、図 4.25 に示す通り、ピン止めが解消された際の後端の接触線の移動量が小さか
ったためであると考えられるが、接触線の移動量を決定する因子を特定することは現段階 
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Fig. 4.24. Successive images of a departing bubble in Mode 3 (Surface B). The double contact 
happened at 3.618 s and the pinning of the contact line at the rear edge of the nucleation cavity 
disappeared at 3.804 s. However, the bubble kept attached on the surface until 5.344 s. 
 
では困難である。 
 以上の解析及び観察より、モード 3 のメカニズムはほぼ浮力に依存しないことが明らか
にされた。そこで次に、モード 3 における気泡とキャビティの後端から反対側の壁面まで
の水平距離 W の関係について調べる。図 4.26 に気泡離脱直径 D と W の関係を示す。図よ
り、壁面 A における気泡離脱直径は、bottom double contact（W = 129 µm）の場合を除いて
ほぼ均一（D の誤差範囲は 15 µm である）であることが分かる。また、W > 260 µm の範囲
では気泡は浮力からの影響を強く受け、モード 2 の離脱が観察された。同様の傾向は壁面 C
においても観察されたが、W = 236 µm の場合に D が増加している。これは鋸歯の開放角が 
大きいために気泡の成長を制限する効果（confinement effect）が弱まったためであり、この
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Fig. 4.25. Instantaneous bubble shapes for the bubble visualized in Fig. 4.12 at 2.818 s, 3.618 s, 
4.418s, and 5.344 s. The unpinning was happened at 3.804 s and the rear contact line moved 
toward the front contact line. A trajectory of the center of gravity (per 400 ms) and auxiliary 
circles (dashed line) are also depicted. 
 
 
Fig. 4.26. Relationship between the bubble departure diameter D and W. 
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領域ではほとんどの気泡は double contact する以前にモード 2 の離脱をしていることから、
浮力の影響を考慮する必要があると考えられる。また先述の通り、壁面 D においては bottom 
double contact のみが出現したが、この場合の気泡離脱直径は均一とはならなかった。さら
に、壁面 B においては不十分な接触線の移動によってピン止め解消後も気泡が壁面上に留
まる場合があり、その場合には離脱直径は増加したが、その他の通常の double contact の場
合（76 < W < 180）では離脱直径の誤差範囲は 40 µm であった。以上の事項より、Confinement 
effect が不十分、もしくは何らかの原因でピン止め解消時の接触線の移動量が不十分な場合
を除き、通常の double contact では気泡離脱直径は nucleation cavity のサイズに依存しないと
言える。しかし、今回の実験では鋸歯の開放角と気泡離脱直径との間に相関関係は見られ
なかった。 
 
4.3.6. Top contactモード（モード 4） 
  
 鋸歯の頂点付近で生成された気泡は興味深い挙動を示した（図 4.27、図 4.28）。この挙動
の特徴として、気泡が成長するとともに nucleation cavity から離脱して鋸歯の頂点へと移動
し、そこで再び成長を続けるという点が挙げられる。可視化映像より、この特徴的な挙動
は主に浮力やピン止めの解消によってもたらされるものではなく、気泡の成長及び表面張
力が原因であることが明らかになった。以下において、挙動の詳細を図 4.27～4.29 を用い
て説明する。まず、気泡は頂点付近で生成されるため（図 4.29a）、前端の接触線は気泡の成
長とともに頂点に達する。一方、後端の接触線はピン止めされているため移動しない（図
4.29b）。前端の接触線は、気泡形状を球形に保つためにさらに鋸歯の反対側へと前進する（図
4.29c）。しかし、この状態は気泡にとって熱力学的に不安定であるので、気泡は表面エネル
ギーを減少させる必要があるために表面張力の働きによってキャビティ後端のピン止めが
解消され（図 4.29d）、気泡は頂点に移動する（図 4.29e）。頂点への移動によって気泡は再び
安定状態に落ち着いて成長を続け（図 4.27e、4.28c、4.28d）、最終的に浮力によって壁面か
ら離脱する（図 4.27f、4.28e）。 
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Fig. 4.27. Successive images of a bubble in Mode4 (Surface A). 
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Fig. 4.28. Successive images of a bubble in Mode4 (Surface C). 
 
 
Fig. 4.29. A schematic of the bubble motion in Mode 4. The dashed line indicate the lower 
(rear) contact line. 
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4.4. 結言 
 
 平滑面及び鋸歯状壁面上に自然に形成された nucleation cavity から自発的に生成した気泡
の壁面からの離脱メカニズムについて調査を行った。4種類の異なる気泡離脱モード（モー
ド 1：平滑面からの自発的離脱、モード 2：鋸歯状壁面からの自発的離脱、モード 3：鋸歯
状壁面からの double contact による離脱、モード 4：鋸歯状壁面頂点からの離脱）が観察さ
れ、これらの気泡の成長及び離脱の様子を高速度カメラによって可視化した。以下に本研
究で得られた知見を記す。 
 
 気泡が壁面上に留まる時間（bubble life time）は鋸歯状壁面上の気泡のほうが平滑面上
の気泡と比較して 1 オーダー程度短く、さらに気泡離脱直径も鋸歯状壁面上の気泡の
ほうが小さい。 
 気泡が壁面から離脱するためにはキャビティの後端におけるピン止めを解消する必要
がある。傾斜壁面を用いることによって浮力と表面張力のつり合いの関係が変化する
ことからピン止めの解消は平滑面と比較して容易になる。これによってより小さい（浮
力の少ない）気泡の生成が可能となる。 
 気泡の成長するスペースを制限することにより気泡は成長とともに double contactモー
ドとなり、気液界面の球形を保ちつつ気泡が成長を続けるためにより気泡が成長する
スペースのある方向へと移動する。この移動によってキャビティ後端のピン止めが解
消され、気泡は壁面から離脱する。このモードの気泡離脱メカニズムは nucleation cavity
のサイズに依存せず、浮力にもほとんど依存しない。 
 鋸歯の頂点付近で生成された気泡は成長とともに鋸歯の頂点へと移動する。この挙動
は界面の不安定性が原因であり、気泡の成長と表面張力により引き起こされている。 
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本研究は、マイクロチャンネル内沸騰流の不安定性の解消及び伝熱促進を目的として
断熱気液二相流において各相の流量と流動形態及び圧力損失の関係について調査し、さ
らに鋸歯状壁面を用いることによって気泡離脱メカニズムを変化させる手法の開発を
行った。以下に本研究で得られた知見を記す。 
 
 T ジャンクションによって気液の混合を行った場合、 ( )contdispin QQwL 21 αα +=  
（式 2.1.2）によって気泡の長さが予測可能である。しかし、fitting parameter α1 及びα2
の値は実験により決定する必要があり、また本実験では T ジャンクションのサイズが
0.28d の場合にこの予測式よりも長い気泡が観察された。 
 気泡が T ジャンクションから離脱するためには気相と液相の間に十分な圧力差がなけ
ればならない。従って液相の圧力（流量）が不十分な場合には気相は T ジャンクショ
ンから離脱せず、流動は不安定となる。 
 本実験では、マイクロ円管内の断熱スラグ流において、Qair/Qwater < 0.2 及び Qair/Qwater > 
2.0 の領域で流れが不安定となる傾向が見られた。理論解析の結果、この不安定性は連
続相における圧力変動に起因しており、この圧力変動は T ジャンクションの幅が減少
するにつれて増加することが明らかになった。 
 マイクロ円管内の断熱スラグ流において、3種類の異なるサイズの T ジャンクションを
用いて圧力損失測定実験を行った結果、T ジャンクションのサイズによって圧力損失が
変化することが明らかになった。また、測定された圧力損失は従来の理論モデルと比
較して最大約 60%低い値となった。 
 上記結果は従来の圧力損失モデルとは傾向が異なるため、T ジャンクションのサイズを
考慮した理論モデルを提案した。提案モデルは T ジャンクションの幅 win が win > 0.5d
の範囲では実験結果と良好な一致を示したが、win < 0.5d の範囲ではモデルの予測値は
測定値より低くなる結果となった。この原因は、気泡の生成メカニズムに変化が生じ、
T ジャンクションの幅が狭まるにつれて圧力損失が増加するためと考えられる。 
 T ジャンクションによる気液混合を行った場合、液相に混合される気相の影響によって
液相の流動が瞬間的に妨げられ、結果として二相流は脈動（周期的な速度変動）する
ことが明らかになった。この脈動は慣性力が影響する範囲（ReTP > 100）において周期
的な速度変動の変動量が増加するにしたがって圧力損失が増加することが明らかにな
った。 
 気相（気泡）が T ジャンクション乃至壁面から離脱するためには液相の圧力、慣性力
やせん断応力、もしくは気泡の浮力が十分に高い必要がある。マイクロチャンネル内
沸騰流では慣性力、せん断応力、浮力は支配的ではないため、従来の研究では液相の
圧力を増加させる手法が採られていた。しかし本研究では、鋸歯状壁面を用いること
で気泡が浮力に依存せず自発的に壁面から離脱する手法の開発を行った。 
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Appendix A. English translation of Sec. 2.4.4: Bubble coalescence and flow reversal 
 
Up to the last section, the mechanism that the bubble departs from the T-junctions and the 
relationship between the instability and T-junction were discussed (English version can be found in 
International Journal of Multiphase Flow 49 (2013) 24–30). In this section, some cases, which was 
observed at smaller T-junction and showed instability, will be discussed. 
 For this experiment, we employed an experimental setup that is similar to the former one 
(Fig. A–1). The differences between two setups are the lengths of the single-phase and two-phase 
region: LSP and LTP were set to 100 mm, instead of 50 mm. Moreover, the T-junction widths win were 
adjusted to 52 µm and 150 µm. The test fluids were degassed pure water (continuous phase) and air 
(dispersed phase), and flow rates of each phase were set to 0.01–3 ml/min (continuous phase) and 
0.97–3.22 ml/min, respectively. Other experimental conditions and procedure were the same as the 
former experiment. 
 
 
Fig. A–1. Experimental setup for the instability test. 
 
(a) Bubble coalescence 
Images taken at Qwater = 3 ml/min and Qair = 3.22 ml/min are shown in Fig. A–2. Note that the sizes 
of the T-junction were 52 µm for Fig. A–2a and 150 µm for Fig. A–2b. Since the flow rate ratio 
Qair/Qwater was 1.07 and water flow rate in this case was higher than the former experiment, the flows 
were stabilized. However, for the case of win = 52 µm, the flow pattern was altered to the bubbly 
flow. Although such transition from the slug flow to the bubbly flow was reported from numerical 
calculations conducted by De Menech et al. (J. Fluid Mech. 595 (2008) 141–161), they showed that 
the transition was occurred for Ca > 0.01–0.02. Contrary, this experimental condition was Ca = 8.21
×10-3 (and ReTP = 251) and the flow pattern for win = 150 µm remained to be the slug flow. Since 
these imply that the T-junction size influenced the flow pattern, a relationship between the T-junction 
130 
 
 
Fig. A–2. Bubble generation from T-junctions with (a) win = 52 µm and (b) win = 150 µm. 
Experimental conditions are Qwater = 3 ml/min and Qair = 3.22 ml/min (Qair/Qwater = 1.07). 
 
 
Fig. A–3. Relationship between the T-junction width and bubble departure diameter. 
 
size and bubble departure diameter was geometrically examined from Fig. A–3. 
 First, the nucleated bubble grows keeping spherical shape under assumptions that the 
inertia and viscous forces are negligible. Since the contact line on the wall moves when the contact 
angle becomes smaller than the receding contact angle θr, the bubble departure radius rb (diameter 
db) can be geometrically determined if the receding contact angle is known. Here, we assume θr = 
10º (since the wall is made of glass), and the bubble departure diameter will be 300 µm and 864 µm 
for win = 52 µm and 150 µm, respectively. This prediction corresponds to the observation for win = 
52 µm (Fig. A–2a), and therefore it is revealed that the T-junction size affects the flow pattern. Here, 
a reason that the flow pattern for win = 150 µm was the slug flow is that the bubble departure 
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Fig. A–4. Successive images of the bubble generation from the T-junction (win = 52 µm). 
Experimental conditions are Qwater = 3 ml/min and Qair = 2.3 ml/min (Qair/Qwater = 0.77). 
 
diameter is larger than the channel diameter. Moreover, it implies that the bubble diameter will 
remain unchanged even when the flow rates are changed for the cases that the bubble departure 
diameter, which is determined by win, is smaller than the channel diameter. In order to confirm this, 
we visualized a flow, of which only the air flow rate was changed (Qair = 2.3 ml/min, Qair/Qwater = 
0.77) in Fig. A–4. From Fig. A–4, it is confirmed that the bubble diameters are almost the same as 
those in Fig. A–2a, while the distance between the bubbles are widen. However, as it is shown in Fig. 
A–5 (Qwater = 1 ml/min, Qair = 1.3 ml/min: Qair/Qwater = 1.30), we observed that bubbles coalescences 
when the water and air flow rates were decreased. These coalescence can be distinguished as the 
coalescence, which occurs (a) in the vicinity of the T-junction before or immediately after the bubble 
departure from the T-junction and (b) in the downstream region. For the case (a), it is observed that 
the bubble, which is departed from the T-junction does not move toward the downstream direction 
due to the low water flow rate, coalesces with a generating bubble. On the other hand, for the case 
(b), bubbles located at the downstream region are as large as the channel diameter since they 
previously coalesced, and the flow velocity of such bubbles are smaller than that of non-coalesced 
bubbles (located at upstream region). This difference in the velocity leads the coalescence of the 
bubbles in this case. Note also that the experimental condition in Fig. A–5 was the condition that 
generated a stable slug flow in the previous experiment. 
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Fig. A–5. Successive images of the bubble generation from the T-junction (win = 52 µm). 
Experimental conditions are Qwater = 1 ml/min and Qair = 1.3 ml/min (Qair/Qwater = 1.30). Bubble 
coalescences are observed at 0.5 ms, 2.5 ms, and 3 ms. 
 
(b) Flow reversal 
As it is stated that the bubble coalescence occurs when the flow rates were decreased, what will be 
happen when the flow rates were decreased more? Fig. A–6 shows the successive images for the 
case of win = 52 µm, Qwater = 0.5 ml/min, and Qair = 0.97 ml/min (Qair/Qwater = 1.94). As it is obvious 
from the figure, the bubble grows to both upstream and downstream directions and finally it flows to 
the downstream direction. This behavior was observed for win = 52 µm and at Qwater ≤ 0.5. Note that 
the large bubble were formed by repeated coalescence. For win = 150 µm, it was not observed, but 
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Fig. A–6. Successive images of the flow reversal (win = 52 µm). Flow reversal occurs due to the 
bubble coalescence. Qwater = 0.5 ml/min and Qair = 0.97 ml/min (Qair/Qwater = 1.94). 
 
 
Fig. A–7. Successive images of the flow reversal (win = 150 µm). Flow reversal occurs due to the 
low water flow rate. Qwater = 0.05 ml/min and Qair = 1.93 ml/min (Qair/Qwater = 38.60). 
 
but the flow reversal was observed at Qwater ≤ 0.05 ml/min (Fig. A–7). However in this case, the 
bubble coalescence was not observed and single bubble grew in both upstream and downstream 
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directions. It is considered that this reverse flow was induced by the extremely low water flow rate, 
since the flow rate ratio Qair/Qwater was larger than 10. Additionally, the conditions that the flow 
reversal happens were only dependent on the water flow rate, and no dependency on the air flow rate 
was shown. Moreover, we observed a stagnation of the flow, which is characterized by the staying 
bubble in the downstream region, was observed for the case of win = 150 µm at Qwater = 0.1 ml/min. 
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Appendix B. Octave/MATLAB®による動画処理方法 
 
 本研究では、一部の動画について学会発表用の編集を行っている。動画/画像の編集技術
は本研究と直接関係のない読者にとっても有用であると考えられることから、以下に関連
する情報、編集手順及びソースコードを記しておく。 
 
1. 使用環境 
 
製造元： Hewlett-Packard 
モデル： HP Pavilion dv7 Notebook PC 
プロセッサ： Intel® core™ i7-3820QM CPU @ 2.70 GHz 
実装メモリ(RAM)： 8.00 GB 
システムの種類： 64ビット オペレーティング システム 
OS： Windows 7 Professional (SP1) 
 
2. 使用ソフト 
 
・Octave3.6.4 gcc4.6.2 
・Notepad++ 
 
Windows/Linux へのインストール方法は下記 URL 参照。インストール方法のみならず、下
記 URL には大変お世話になりました。九州大学の金子邦彦先生とは面識はありませんが、
ここに厚く御礼申し上げます。 
http://www.kkaneko.com/rinkou/octave/index.html 
 
※ MATLAB®を使用する場合には Image Processing Toolbox™が必須。 
 
3. 動画編集手順 
 
 ここでは、図 B–1 に示すように、①オリジナルの（実験で撮影した）動画を各フレーム
に分解（画像化）、②画像のグレースケール化、③画像の一部を切り出し、④経過時間のカ
ウンターを作製、⑤切り出した画像（③）と経過時間カウンター（④）を合成、⑥画像群
を動画に変換、という手順を踏む。なお、Octave には MATLAB®で使用可能なコマンドの
うちいくつかが搭載されていないため、少々面倒な手順を踏まなければならない場合が存
在する。例えば、以下の URL の通りプログラミングしても Octave では実行できない。 
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Fig. B–1. Procedure of the video editing. 
 
http://www.mathworks.com/matlabcentral/answers/103918 
 
また、手順⑤で使用する「implace.m」ファイルの line 57 にも Octave に搭載されていないコ
マンドが使用されている。一応プログラムは動くが、これが原因で動作が重くなっている
可能性があり、手順①～⑤を全フレーム分一括処理をしようとすると Octave がクラッシュ
した。そのため、実際に編集を行う際には 40 フレーム毎に分割して処理を行った。なお、
「implace.m」は Peter Kovesi教授（Centre for Exploration Targeting at The University of Western 
Australia）の作製したプログラムであり、以下の URL に掲載されている。金子先生同様、
Kovesi 先生のサイトにも非常に助けられ、また学ばせて頂きました。ここに厚く御礼申し
上げます。 
http://www.csse.uwa.edu.au/~pk/Research/MatlabFns/ 
 
以上の背景を基に、以下のプログラム”dougaAddTimeAppendix.m”及び”dougMake2.m”を作
成した。オリジナルの動画は”A12.avi”であり、2385番目から 3165番目までのフレームにつ
いての処理を行っている。なお、”dougaAddTimeAppendix.m”では①～⑤までの手順を処理
して、それぞれのフレームを”A12_xxx.jpg”として保存している（xxx は 1 から始まる 3桁の
フレーム番号）。また、手順③・④で printコマンドを使用した理由は、他のコマンド（imwrite
など）を使用した場合に画像 / 動画が再生不能になったための苦肉の策であ
る。”dougMake2.m”では”A12_xxx.jpg”をフレーム順に読み込んで⑥の手順を行うとともに再
生速度を 125 fps に指定している。 
 これらは、正直に言って人には見せられないような汚いプログラムであることは重々承
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知であるが、少しでも、突然MATLAB®/Octave を使用することになった方の助けとなれば
幸いである。 
 
“dougaAddTimeAppendix.m” 
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“dougaMake2.m” 
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が学部 4 年生として小方研究室に所属して以降 7 年間もの間、公私に渡って様々な相談に
乗って頂きました。感謝の気持ちは言い尽くせません。そして、私にインターンシップ先
を紹介して下さった首都大学東京・水沼博教授、熱力学について度々質問させて頂き、そ
の都度丁寧にご回答下さった首都大学東京・浅古豊教授には大変お世話になりました。ま
たお二方には博士論文の副査も快く引き受けていただきました。さらに、首都大学東京・
真鍋健一教授、角田直人准教授には貴重なお時間を割いて進路等の相談に乗っていただき
ました。この他にも、学科の BBQ やソフトボール大会を開催するにあたって古島剛助教を
はじめ機械科所属の諸先生方には大変お世話になりました。この場には書き尽くせません
が、心より感謝しております。 
 また、首都大学東京の工作施設の方々には度々見辛い図面を提出してお叱りを受けなが
らも多数の実験装置を製作して頂きました。さらに、理系事務室の方々には書類の不備で
度々訂正をして頂きました。皆様には大変ご迷惑をおかけしました。 
 最後になりましたが、この 7 年間で出会った機械工学科の諸先輩方、後輩の皆様、そし
て同期の方々、サッカー仲間、飲み仲間、高校の同期、ドイツやスペインで出会った友人。
特に博士課程に進学後には同期がおらず淋しい思いもしましたが、それでも 3 年間なんと
かやってこられたのは環境が変わっても皆様と交流が続いたことが大きいと感じておりま
す。また、両親の経済的な支援に感謝の意を表します。 
 
 
 
